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 第1章 緒論 
 
1.1 人間活動と排水処理 
地球上の水は，地表，地下，海洋および空中にあり，水圏といわれる空間を移動しなが
ら循環している1)．水は森を作り，土を作る．その恩恵で人類は穀物を作り，家畜を育て
て食料とし，文明を築いてきた．4 大文明はいずれも大河のほとりで発祥したことからも
わかるように，水は生命の維持と産業に必須の資源である． 
地表および地下の水は，途中の土質に応じ，種々の物質を溶かし込み，また，植生や野
生生物の影響を受けて，多少の有機物および無機塩類を含むことになる．これにさらに，
人間活動および産業活動に起因して発生した排水が流入すると，本来の状態ではなく，質
的に変わった状態となる．これが人為的な水質汚濁である．河川に，生活排水や産業排水
が流れ込むと，物理的，化学的および生物学的な作用によって，汚濁物質が減少して清水
に近づく．汚濁物質が少量であれば，この自然浄化作用により，再び元の状態に戻る．し
かしながら，元々自然界に無かった化学物質は浄化することが困難，ないし不可能な場合
が多く，また，分解可能な物質であっても汚染が一定以上であると，自然の力で水質を改
善することができなくなる． 
日常生活や産業活動に伴い発生する水質汚濁はその原因物質の種類によって，有害物質
汚濁(無機性物質や有機塩素化合物などによる)と有機性汚濁に大きく分けることができる． 
水質汚濁の中で最も大きな問題は，毒性のある物質の流入によるもので，生物の死を招
いたり，長時間経過した後に発症したり，がんや奇形児出生の原因となりうる．発生源と
しては，皮革製造，製鉄，非鉄金属，精錬，電気めっき，ソーダ工業およびガラス製造な
どが挙げられる2)． 
有害汚濁物質の除去法としては，有機塩素化合物，農薬系有機化合物およびシアンのよ
うに化合物として有害である物質は，排水から取り除くこと(吸着あるいは不溶化して固液
分離すること)あるいは無害な物質に変換すること(分解等)のいずれかの方法が可能であ
る．重金属のように元素自体が有害である場合は，物質を排水から取り除くために，吸着
や不溶化して固液分離を行う．有害物質を含む排水は，流出すると環境への影響は多大で
あるものの，製造法の変更，排水量の削減およびクローズド化等により，排出がなくなっ
たり，減ったりしている．また，有害物質の排出源はこれを使用する場所に限定され，有
1
 機性の汚濁源に比べるとその数も少ない． 
人間の生活に伴い必ず排出されるのが有機性排水である．有機性の汚濁は，環境水中の
溶存酸素の低下を招く．河川に自浄作用を越える有機物の流入があると，嫌気状態となり，
メタン，硫化水素やアンモニアなどが発生し，腐敗臭を発することになる．また，硫化水
素が溶解鉄と反応して硫化鉄を生成し，黒いドブ川となる．これらにより，水生生物が生
命活動を維持できなくなると同時に用水としての価値が極めて低下する．有機性排水の発
生源としては，生活排水，食料品製造，化学工業およびパルプ工業等がある． 
有機性汚濁物質を含む排水は，一般に，生物学的方法で処理される．生物学的処理法は，
自然浄化機能の利用を基本におき，処理系内の生物量を人為的に増加させ，それを制御・
管理することで有機物を分解除去する技術である．有機性汚濁物質の処理プロセスを構成
する単位要素としては，有機物の酸化分解，固液分離，混合操作に大別できる． 
有機物の酸化分解は，好気性微生物が，水中に溶解している酸素を使い，有機物を水と
炭酸ガスに分解して，そのエネルギーを用いて増殖する働きを利用する．主に微生物を系
内に維持する方法によって，様々な種類に分類されるが，中でも生物体の存在形態によっ
て浮遊法と生物膜法に大別される．浮遊法である活性汚泥法は，実用化されたのは 20 世紀
初頭である．実用化されて 30 年以上が経過して，活性汚泥による浄化の主役が微生物であ
ることが明らかになり，反応を合理的に進めるために多くの変法が開発され，有機排水処
理の主役になった3)．さらに，処理の対象が窒素やリンに広がったことに加え，余剰汚泥
の削減4), 5)も可能になり，生物処理の中で最も普及しているといえる．また，近年，設置
面積の大幅な節約ができることから主役になりつつあるのが生物膜法の中の流動床方式で
ある．これらはともに，水槽内に空気を吹き込む(曝気をする)ことで生物処理に必要な酸
素を供給することを特徴とする．このため，微生物による酸化分解を行うこれらの反応槽
は曝気槽と呼ばれる． 
固液分離は，生物処理の負荷を低減させるために曝気槽の前段で固形物を取り除くこと
(前処理)，活性汚泥曝気槽の後段で活性汚泥と処理水を分離し活性汚泥を濃縮すること(最
終沈殿池)，及び，最終沈殿池から流出する微細な SS 成分や流動床曝気槽から流出する余
剰な SS を取り除いて最終的な清澄な処理水を作ること(後処理)に用いられる． 
混合操作は，pH 調整，凝集，そして好気的生物処理で発生する余剰汚泥の安定化・減量
を行う嫌気性消化槽で用いられる．好気的な生物処理では，除去した有機物のおおよそ半
分が汚泥に転換されるため，多量の汚泥が発生する．この余剰汚泥は嫌気性消化により安
2
 定化される． 
気候変動に関する政府間パネル(IPCC)の報告6)では，①地球温暖化は疑う余地が無く，②近
年の平均気温の上昇は人為起源の温室効果ガスに起因するもの，とほぼ断定されている．また，
地球温暖化は，生態系への悪影響，数億人規模に及ぶ水不足状態の悪化，農業への打撃，感染
症や災害の増加など，経済・社会活動への悪影響を引き起こす原因となる可能性が指摘されて
いる7)．生活排水の有機物除去を主たる処理対象とする下水処理場において消費されるエネル
ギーは日本全体の約 1%を占めている8)．水処理及び汚泥処理プロセスでは，様々な温室効果
ガスの削減に向けた取り組みが行われてきている9)．一部企業では，CSR(Corporate Social 
Responsibility；企業の社会的責任)の一環として，温室効果ガスの削減に取り組んでおり，わが
国の進んだ水処理技術に対しては，途上国の技術移転による貢献も期待される10)．排水処
理設備においては，これまでのコストの最小化の追求に加えて，温室効果ガスの発生量を
削減することも重要である． 
 
1.2 排水処理装置の処理性能への流動挙動の影響 
(1) 排水処理装置の循環流と処理性能 
排水処理装置では，槽内の水の流れ挙動が処理性能に大きな影響を与えており，これを
適切に制御することが処理性能改善，さらには温室効果ガス排出量の低減につながる． 
処理性能に影響を与える流動挙動としては循環流11)が挙げられる．循環流を促進する駆
動力には，慣性力によるものや浮力によるものがある．このうち慣性力を発生させる要因
としては，原水や循環ポンプによる外部から水槽内への水の流入や水中ミキサーや攪拌翼
といった内部装置による水の駆動がある．浮力による循環流の形成としては，水槽内にお
いて固形物や気泡の存在比や温度が不均一に分布することに起因して，空間的な密度差が
生じることが挙げられる．反対に，循環流の発生を抑える抑制力として働くのは，液体-
壁間の摩擦，液体の粘性抵抗や乱流渦によるエネルギーの消散である． 
循環流は，排水処理装置に対して良い影響を与えるときと悪い影響を与えるときがある．
良い影響であり，これを積極的に活用する例としては，混合促進効果としての利用が挙げ
られる．槽内を均一化する目的で，ポンプや攪拌機で循環流を生じさせて混合することや
ガスを吹き込んで密度流によって循環流を作って混合することが行われる．悪い影響とし
ては，沈殿槽や加圧浮上槽といった固液分離装置や水中に酸素を溶解するための曝気槽が
3
 挙げられる．固液分離装置では，原水の密度の違い12), 13)や水温14)の違いによって発生する
大きな密度流は，短い滞留時間での原水の流出を促し，分離不良を起こしてしまう．また，
曝気槽では，槽内の気泡ボリュームフラクションの空間的分布による密度流によって気泡
のボリュームフラクションが減少し，溶解効率が減少する． 
 
(2) 排水処理装置における混相流と循環流 
排水処理設備においては，連続相である水相に，分散相として固体粒子や気泡が含まれ
て，混相流体となっていることが多い．分散相である固体粒子と気泡の存在が，処理性能
に大きな影響を与える循環流の形成，促進と抑制に大きくかかわっている． 
分散相として気泡が存在するときには，その比重が水相の比重と大きく異なるために，
密度流が発生し，装置の流れ場を支配することになる．この代表的な例として，曝気槽や
重力式固液分離装置である加圧浮上装置15)がある．また，固相の体積濃度が高く，固体粒
子同士の摩擦が大きい場合には，固相の存在が混相流体のレオロジー挙動に大きく影響を
及ぼす．粘度の増大は循環流形成を抑え，混合性能を低下させる．この代表的な例として，
嫌気消化槽がある．このため，水処理装置の流体的な課題の解決のためには，混相流の適
切な把握と制御が重要である． 
 
1.3 排水処理装置と数値流体力学(CFD)解析 
混相流動を初めとする流体の流動現象をモデル化し数値的に計算する方法として数値
流体力学(CFD)がある．CFD は，機械，航空，原子力，鉄鋼，化学工学および土木・建築
の各分野の研究や実務において多くの利用実績がある．ここでは，エンジン燃焼と構造設
計，車や飛行機の設計，水理構造物周囲の水流，地下水，湖や内湾での潮汐，建物付近の
熱環境や大気流れの解析が行われている． 
これらの分野に比べ，水分野における CFD 解析の利用はあまり進んでいない．この原因
としては，同一商品の生産個数が低くまた個別設計を行うことが多いことから流動状態を
解析した結果が水平展開されにくいこと，平均的に装置単価が低いために CFD 解析を実施
することがコスト的に見合わないこと，さらに，複雑な系を持つ場合が多く，計測，モデ
ル化しにくい対象が多いことなどが挙げられる． 
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 近年，水処理の分野でも CFD 解析の利用が広がりつつある．この背景としては，経費削
減，建設用地の節約や技術の飽和状態下における差別化のために，水処理装置の高性能化
を進める必要があること，活性汚泥モデルや雨水流出解析モデルなどその他のシミュレー
ション手法の普及が進んでいること，さらに最も大きいのは，コンピュータの高性能化と
CFD 汎用ソフトウエアの高性能化と普及が進んだことが挙げられる．水処理分野における
CFD 解析について発表された報文数を調査した結果を図 1-1 に示す．本調査では，検索シ
ステムとしては独立行政法人 科学技術振興機構運営の JDreamⅡを用いた．データベース
は，JSTPlus および JST7580 であり，検索の範囲は，昭和 50 年以降に発表されたデータベ
ース収録誌(原著論文，短報，文献レビュー，解説，会議録記事，紹介的記事，その他)で
ある．検索キーワードは，“水処理”×“CFD”とし，検索結果から，数値流体力学とは関
係のない”CFD”の報文は手動で削除した．平成 5 年に第 1 報が発表されて以来，報文数は
ほぼ直線的な増加を示し，平成 20 年は 34 報であった． 
これらの報文の全体的な特徴としては，解析対象流体を実際の排水系ではなく清澄水ま
たは合成粘性水としているものが多いこと，解析対象が限定された装置に偏っていること
が挙げられる．解析対象として取り扱いが多いのは，水槽の滞留時間が特に問題となる，
ラグーン16), 17)や排水安定池18) - 26)などの池，塩素接触装置27) - 31)，オゾン接触装置32 - 40)， UV
酸化装置41), 42),及び沈殿池 14, 43) - 52)である．近年の有機性排水処理システムにおいて，最も
重要な構成装置である活性汚泥曝気槽，加圧浮上装置および嫌気性消化槽について，その
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図 1-1 水処理分野における CFD 解析の報文数の推移 
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 処理性能に及ぼす流動挙動の特徴と流体解析の実情を以下に示す． 
 
(1) 曝気槽の流動挙動と流体解析 
生物学的排水処理プロセスで最も広く採用されている方法に活性汚泥法がある．活性汚
泥装置は，曝気槽と沈殿池から構成される．曝気槽では，流入した原水と活性汚泥を混合
し，原水中の有機物を好気的に分解する． 
曝気槽においては，有機物を好気的に分解するために酸素を消費する．必要酸素量の表
現方法の一つとしては(1-1)式がある． 
ar SbLaX ⋅+⋅= 111  (1-1)
ここで，X1: 必要酸素量 (kgO2/d)，Lr: 除去 BOD 量(kgO2/d)，Sa: エアレーション内汚泥
量 (kgSS)， a1: 除去 BOD のうち，エネルギー獲得のために利用される割合(0.35～0.55)，
b1: 汚泥の内生呼吸速度(0.05～0.24 kgO2/kgSS d)である． 
一方，曝気装置から供給される酸素量(酸素移動速度)は(1-2)式で表される． 
( ) VDODOaKOTR satL ⋅−⋅=  (1-2)
ここで，OTR: 酸素移動速度 (kgO2/hr)，KLa: 総括物質移動容量係数 (1/hr)，DO: 溶解
酸素濃度 (kgO2/m3)，DO: 飽和酸素濃度 (kgO2/m3)，V: 曝気槽体積(m3)である． 
酸素を溶解させる曝気操作は，排水処理装置の中でとりわけ大きい動力が必要とされる．
一般に，曝気槽で消費するエネルギーは，排水処理設備全体のエネルギー中で 45%-75%を
占めるといわれ53)，排水処理の環境負荷低減のためには，曝気動力の低減が重要である．
このため，酸素溶解性能を高くする散気装置の種類や配置法について，従来からさまざま
な検討が行われている54)，55)． 
曝気槽に酸素を供給する手段である散気システムは，散気装置から発生する気泡径の大
きさにより，粗大気泡散気と微細気泡散気に分けられる56)．粗大気泡散気装置としては，
複数の空気出口穴を持つ中空のキャップであるスパージャーが代表的である．微細気泡の
散気装置としては，小さな穴の開いた膜や多孔物質(セラミックや焼結プラスティック)を
用いたものが良く使われる．排水処理の曝気槽で用いる粗大気泡散気装置および微細気泡
散気装置の例を図 1-2 に示す．一般に，微細気泡散気装置は，粗大気泡型に比べ，初期投
資が大きいものの，酸素移動効率(kgO2/kW)が高いために動力消費量少なくてすむという利
点を有する． 
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 粗大気泡系と微細気泡系の旋回流型の曝気槽に関して，Sekizawa ら57)は，気泡ボリュー
ムフラクションの予測モデルと Higbe の浸透理論からの式((1-3)式)を組み合わせて，半理
論的に KLa を算出する式を導いた((1-4)式)． 
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(1-4)
ここで，kla：局所的な物質移動容量係数（1/sec），κ：補正係数（-），DLO2：酸素拡散係
数（m2/sec），us：気泡のスリップ速度（= 0.21 m/sec），π：円周率（-），dB：気泡径（m），
ψ：気泡のボリュームフラクション（-），KLa：総括物質移動容量係数（1/sec），V：曝気槽
体積（m3），dB0：散気水深における気泡径（m），Gv：標準流量換算の曝気空気の吹込み流
量（Nm3/sec）， ul：バブルゾーンにおける曝気液流速（m/sec）， h：散気装置設置深さ（m），
P*：大気圧（Pa），Ph：散気水深における圧力（Pa），uls：曝気槽表面における曝気液流速
（m/s），α：係数（-），m：指数（-），Ug：タンク平面基準のガス空塔速度（m/sec），H：曝
気槽高さ（m），L：曝気槽幅（m）である 
これによって，単純な旋回流式の曝気槽については，一定の気泡径をつくる散気装置に
関して空気の吹き込み量を設計することができる．旋回流式の曝気槽では，曝気気泡によ
り散気装置設置箇所の上部で混合液の密度が低くなり，気泡を含まず密度の高い混合液が
散気装置の横側(あるいは下側)から進入し，旋回流が発生する．これにより，散気装置設
  
図 1-2 粗大気泡散気装置(左)および微細気泡散気装置(右)の例(photo by Terashima)  
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 置箇所で混合液の上昇が起きる．定常状態では，気泡自身の上昇速度(スリップ速度 us)と
混合液の上昇流速(ul)の和が槽における気泡の上昇速度(us + ul)となる．この模式図を図 1-3
に示した．(1-4)式のモデルでは，気泡存在部の断面積を散気装置の設置面積と等しいもの
と仮定しているが，単純な旋回流型曝気槽の KLa を求めるには充分な精度であることが 10
種類の曝気槽を用いた実験で確かめられている 57)． 
一方，排水処理設備の建設においては，設置スペースの制限から散気装置を曝気槽の両
側に設置しなければならないことがある．また，古い排水処理設備の改造では，従来の散
気装置に加えて，気泡径がより小さい新型の散気装置を増設することもある．前者では，
単純な旋回流ではなく複雑な流れが生じるはずであり，後者では一様な気泡径を与えられ
ない，したがって，これらの条件では(1-4)式による KLa の算出は困難になると考えられる． 
このような制限を解決する手段として，数値流体力学(Computational Fluid Dynamics; 
CFD)を用いれば，気泡密度流によって形成される曝気槽内の循環流流速を計算し，槽内の
気泡ボリュームフラクション分布から KLa を求めることができるものと考えられる．CFD
では，気液 2 相の運動について，現象を支配する保存式を曝気槽内の計算格子ごとに解き，
収束解を求める．この方法であれば理想的な旋回流をつくらず，複雑な流れを与える曝気
槽においても，また，任意の曝気槽形状・散気装置配置でも，気泡ボリュームフラクショ
ン分布を計算することができる. 
CFD を用いた水処理装置の曝気槽の検討例としては，活性汚泥から処理水を分離する際
に浸漬膜を用いる方法である膜式活性汚泥法(Membrane BioReactor; MBR)及び無終端水路
を反応タンクとして用いる活性汚泥法であるオキシデーションディッチ(Oxidation Ditch; 
OD)を対象に検討された報告例がある．MBR を対象とした報告としては，李と長岡
(200958)-60)，200861))は，気泡流によって生じる膜面剪断応力を，CFD 解析を用いて評価し，
 
Diffuser
Bubble
ul
ul+ us
uls
 
図 1-3 旋回流式曝気槽中の気泡の上昇 
8
 その結果を実験結果と比較している．Ndinisa ら(2006)62)は，MBR において，邪魔板を設置
することで，膜に対する剪断応力が増大することを CFD 計算上で示した．Saalbach and 
Hunze (2008) 63)は，中空糸と平膜からなる MBR 槽内の CFD 解析を実施し，流速の実測結
果と比較し，範囲としては良い一致をすること，CFD 解析が流れ構造の把握に適している
ことを示している．Brannockk ら(2009) 64)は，MBR 槽内において，CFD 解析を行い，混合
への散気，膜配置及び流入口位置の影響を調べた．これらは，MBR 装置内の流動について
実際的な課題に CFD 解析を適用したものではあるが，酸素溶解は扱っていない． 
OD を対象とした報告としては，脱窒を効果的に進めることを狙い，入口境界条件に DO
濃度を与えて，CFD に活性汚泥モデル65)(Activated Sludge Mode; ASM)を組み合わせ，OD
内での DO の減少と分布を計算した論文66)，67)や生物学的栄養塩除去を行う OD において，
槽全体で消費されるのと同量の酸素の供給源を散気装置箇所に与え，槽内での酸素分布を
計算した論文68)が報告されている．これらは，OD 内での酸素濃度分布を求めることに焦
点を当てているため，境界条件やソース項として，酸素の供給の条件を与えており，酸素
溶解の現象は検討の対象とはしていない．Fayolle ら(2007)69)は，液相が清水の 4 種類の異
なるスケールの OD について，CFD 解析が液流速と気泡ボリュームフラクションの実験結
果を正確に再現することを確認した．さらに，CFD 解析に(1-3)式を組み合わせて酸素移動
速度を計算している．気泡径が重要なパラメーターであり，精度良く求めるには，これを
適切に与える必要があるとしている． 
以上にように，曝気槽の CFD 解析は，MBR や OD において，曝気混合液の流動や気泡
ボリュームフラクションの予測のための検討がなされている．しかしながら，有機系工業
排水処理や日本国内において比較的大型の下水処理場において最も多く用いられている旋
回流式の曝気槽の酸素溶解効率については，単純なモデル化の時代には多くの研究が報告
されていたのにもかかわらず，近年の CFD 解析の発展の恩恵に預かる報告がない． 
CFD 手法を用いることで，配置によって変わる散気装置の溶解性能を予測できれば，曝
気効率を高めるための散気装置の配置検討に役立ち，さらに，散気装置の更新時や負荷増
大時の散気装置の増設時において，微細気泡型散気装置の適用が進み，環境負荷低減に大
きく貢献するものと考えられる． 
 
(2) 加圧浮上装置の流動挙動と流体解析 
加圧浮上法は排水に含まれる浮遊物質を固液分離除去する最も一般的な方法のひとつ
9
 である．加圧浮上槽では，凝集剤を添加して浮遊物質を凝集フロックとした原水に対して，
浮上槽内の混合室において微細気泡を混合することでフロックに気泡を付着させ，さらに，
浮上槽内の浮上分離室において気泡付着フロックを浮上分離する．ここで，微細気泡は，
空気を加圧溶解した加圧水を減圧することにより発生させる．処理によって発生した浮上
スカムは浮上槽の上部で濃縮し，スカムスキマーによって系外へ排出する．清澄水は浮上
槽の下部に設けられた取水口から処理水として取り出す70)．  
加圧浮上装置の処理水に流出する浮遊物質濃度は，1) 気泡付着フロックの浮上速度，お
よび，2) 浮上槽内の流動挙動の両方によって大きく影響を受ける． 
このうち，1) 気泡付着フロックの浮上速度は，凝集状態，フロックおよび微細気泡の濃
度，pH，乱流強度および接触時間などに依存するフロックに対する微細気泡の付着性，お
よび，気泡付着フロックの大きさや周辺水との密度差などに依存する気泡付着フロックと
周辺水との相互作用によって決定付けられる71)-75)ことが良く知られている． 
一方，2) 浮上槽内の流動挙動は，槽の構造や運転条件(水面積負荷や加圧水量)によって
変化する．加圧浮上槽や沈殿槽といった重力式の分離装置では，原水に含まれる微細気泡
(加圧浮上槽の場合)，固体粒子(沈殿槽の場合)および水温の影響で原水と周辺水との間に密
度差が生じることにより，密度流という特徴的な循環流が生じ，処理水に流出する浮遊物
質濃度に影響を及ぼす 14)．加圧浮上槽では，流入した原水は上昇して水面方向に向かう．
槽の上部は，気泡が多く，流れの乱れた循環流領域になる．この下側には気泡が少なく流
れが緩やかな領域(垂直移動領域，清澄領域)ができ，主にここで気泡付着フロックの分離
が行われる76)．  
浮上槽内の流動挙動については，流速分布の直接測定(ADV: Acoustic Doppler Velocity 
meter)により，混合室の形状によって清澄領域の大きさが変わること77)と水面積負荷や加圧
水量によっては偏流ができること78)が確認されている．また，清澄領域の大きさは浮遊物
質の分離と深い関連性があり79)，同じく重力式の固液分離装置である沈殿槽80)と同様，滞
留時間分布(RTD: Residence Time Distribution)曲線からのパラメーターによって特徴づけら
れる 15)，81)ことが報告されている．混相流動の制御としては，この清澄領域を大きくして
浮遊物質の除去率を向上させるためには循環流を弱めてことが重要である．気泡塔におけ
る循環流の促進力は局在的に気泡が存在することによる密度差であり，循環流を抑制する
のは流体抵抗である82)，83)．Lundh ら(2002)77)は，混合室と浮上分離室を隔てる仕切り板の
形状は浮上槽の流動挙動にあまり関係しないが，仕切り板の高さが低く，仕切り板上端と
10
 水面の距離が長いと，循環流が大きくなることを報告している．気泡存在部の高さは，密
度流の促進力と正の関係があることからこの現象は理解できる． 
処理水水質に影響を与える 1) 気泡付着フロックの浮上速度と 2) 浮上槽内の流動挙動
のうち，1) 気泡付着フロックの浮上速度を高めることによる処理水質向上については，排
水毎の実際的な適用研究が行われており，処理対象とする懸濁物質や凝集剤の種類，量に
よって最適条件が変化する．一方，2) 浮上槽内の流動挙動は，処理対象に直接的に大きな
影響を受けるものではなく，どの処理対象に対しても応用できるため，流動挙動を改良し，
清澄領域を大きくすることによる処理水質向上は，その波及効果が大きいと考えられる． 
このために，槽内の流動挙動を詳細に把握できる CFD 解析手法は有効であると考えられ
る．加圧浮上槽の流動挙動の検討のための CFD 解析的手法の応用としては，流速分布の計
算結果が LDV(Laser Doppler Velocity meter) による流速の測定結果と一致すること84)，85)が
報告されている．槽構造を検討した例としては，明確には定義していない低流速領域の大
きさが槽の幅と長さの比によって変化し，この比が 1:1 のときにその低速度領域が最小化
されると述べている報文がある86)のみであり，処理性能を改善するための実際的な応用研
究およびその検証はなされておらず，実用的な応用研究が求められる． 
 
(3) 嫌気性消化槽の流動挙動と流体解析 
活性汚泥装置から引き抜かれた余剰汚泥は，嫌気性消化法により，安定化と減量が行わ
れる．嫌気性消化法は，下水汚泥，生ごみや家畜排出物等の廃棄物を安定化・減量できる
と同時に，枯渇することの無いこれらバイオマスを原料としてエネルギーを生産できるこ
とから，他の処理プロセスに優る環境にやさしい廃棄物処理法である87)． 
嫌気性消化の処理性能は，原泥の性状や投入方法，槽内の pH，温度，酸化還元電位や汚
泥の滞留時間および混合の特性などに依存する． 
嫌気消化槽の混合は，微生物への基質の運搬，pH や温度の均一化，阻害物質の希釈およ
び死領域や短絡の防止のために重要である88), 89)．いくつかの研究90), 91)は，強い混合による
過多な応力による微生物体の破壊などを示唆して，強い混合の元では消化槽の性能が低下
すると報告している一方で，他の多数は，主に不均一性，死領域および短絡の最小化をそ
の要因として，混合は性能を改善することを報告している92) - 97)．これらの両方は，嫌気消
化槽における適切なレベルの混合の重要性については一致して強調している． 
嫌気消化槽の混合の特性(混合時間，死領域や短絡)を特徴づけるためにはトレーサー法
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 が伝統的に使われている 88), 97) - 100)．この方法では，トレーサー濃度が変動しながら一定濃
度になるまでの時間から混合時間を求めること 99)やトレーサー投入後，滞留時間規模の運
転を行いトレーサーの流出曲線(RTD 曲線)から完全混合槽モデルにより死領域率や短絡率
を求めること 97)が可能である．トレーサー法は流れ状態を特徴付けるために価値ある実験
的方法であるが，作業が面倒であり実装置ではさまざまな運転条件のために適用できない
こともある． 
CFD 解析法は，実験的な困難さを克服するための有効な手段である．嫌気性消化槽につ
いては，現実の汚泥や実際の槽を対象としたものでなく，合成粘性物質や机上規模の装置
を対象として，嫌気消化槽の混合特性把握のための応用が進んでいる．Wu and Chen 
(2007)101 )は汚泥の粘性ではなくカルボキシメチルセルロース(CMC)溶液の粘性条件で解
析を行い，全固形物濃度の上昇に伴い流れの状態が変わることを示している．Vesvikar ら
(2005)102)は汚泥粘性を考慮していない水空気系に対して CFD 解析を行い，この解析結果を
机上規模実験結果103)と比較して，フローパターンが似ていることを示した．これと同じ水
槽について，Karim ら(2007)104)は，実際の嫌気性消化汚泥の粘性ではない適当な擬塑性粘
性を導入して CFD 解析を行い，底の形状や上部に吊り下げたバッフルの有無によって低速
度領域の生成が変わることを計算上示した．これら CFD 解析を用いた嫌気消化槽の混合は，
合成粘性物質や机上規模の装置を対象として，死領域，混合強度および短絡流などの観点
から研究がなされているものの，実際の嫌気消化汚泥の粘性を用いて，実装置規模の嫌気
性消化槽を対象として，混合に要する時間について，検討を行った例は無い． 
嫌気性消化槽の反応や運転を考える際には，通常，投入した汚泥が直ちに均一化される
ことを想定して連続給泥かつ理想的な混合として考える．しかしながら，原泥を間欠的に
投入する運転を行っていることが多く，また，均一化に要する時間は，消化槽の形状，攪
拌機の配置，攪拌強度および汚泥濃度によって変わると考えられる．原泥投入の後，混合
が終わらないうちに次の投入を行うと，入口と出口の配置によっては，前回投入したばか
りの汚泥が短い滞留時間で系外に出てしまうために消化率が減少してしまう．また逆に，
均一化が完了した後も攪拌を継続することはエネルギーの無駄である．このため，均一化
のための必要混合時間の定量化が重要である． 
また，近年の嫌気性消化プロセスの技術的改善としては，嫌気性消化槽の加熱量の削減
やガス生成量の増大を図るために，高分子凝集剤を使用するなどして消化槽内の汚泥濃度
を高める高濃度消化法がある．この方法では投入汚泥濃度を 50 g/L に高めて大幅なガス生
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 成倍率の増大が認められたことが報告されている105), 106)．高濃度化に伴い粘度が増加する
ため，嫌気性消化プロセスの混合においては低速度域の増大とそれに伴う均一化に要する
時間の増大が課題として挙げられる．また，嫌気性消化反応を司る微生物の活性は，高温
域(約 55℃)の方が中温域（約 35℃）よりもかなり高いことが明らかになっている107),  108)．
そこで，高濃度消化法と高温条件の運転を組み合わせることで嫌気性消化プロセスの消化
率やメタンガス発生量を大幅に向上できる可能性がある109)． 
攪拌混合には汚泥の粘性が大きな影響を及ぼす．粘度の高い汚泥ほど，大きなエネルギ
ーを与えないと混合されないため，特に高濃度消化法の装置を考える際には，予め汚泥の
粘性特性を適切に把握しておくことが大変重要である．しかしながら，汚泥の粘性に関す
る研究は，多くが汚泥のパイプライン輸送における配管の圧力損失を計算することを目的
にしたもので，これらのデータは 10℃から 30℃程度の範囲において求められている110) - 113)．
液体の粘度は温度で変化するから，これらを嫌気性消化槽の運転温度域である 35-55℃に
外挿することは設計上の誤差を招きやすいと考えられる．また，嫌気性消化汚泥の粘度を
直接測定した研究の多くは，比較的濃度の低い中温域の汚泥を対象としたもの 110), 114) - 116)
であり，高温消化の汚泥について，比較的高濃度の領域，かつ高温消化の温度域において
調査をした例は見当たらない．高温域で生育する微生物叢は中温域と全く異なるため，粘
性を支配する固形物の特性は高温消化汚泥と中温消化汚泥で違う可能性がある．このため
高温嫌気消化槽の攪拌混合の検討には高温消化汚泥を用いて粘性を把握する必要があると
考えられる． 
近年は CFD 解析技術が普及し，対象流体の物性が把握されていれば，リアクターの設計
および運転条件の検討をコンピュータ上で行えるようになった．そのため，嫌気性消化プ
ロセスの消化率向上やメタンガス発生量増大の検討は，生物学的なアプローチに加えて，
消化汚泥の物性と CFD 解析に着目した攪拌混合の研究を行うことで大いに進むと考える． 
 
1.4 本論文の目的 
本論文では，有機性の排水を処理する設備を構成する主要な排水処理装置として，有機
物の分解を行う旋回流式活性汚泥曝気槽，固液分離を行う加圧浮上装置および余剰汚泥の
安定化・減量を行う嫌気性消化槽を取り上げる． 
旋回流式曝気装置については，CFD モデルを用いて溶解効率の把握ができるようにし，
13
 配置によって変わる散気装置の溶解性能の検討や曝気効率を高めるための散気装置配置
の検討を可能とすることを目的とする． 
加圧浮上装置については，流動挙動の特徴から流体抵抗を与えることで循環流を抑えた
高性能装置を見出し，CFD 手法を用いてこれを評価することを目的とする． 
嫌気性消化槽については，嫌気消化汚泥のレオロジー特性を明確化し，これを用いて
CFD 解析により，汚泥濃度によって変わる均一化のための必要混合時間を定量化し，攪拌
機の混合性能を定量的に評価できるようにすることを目的とする． 
以上のように，本研究では，有機性の排水を処理する重要な排水処理装置について，処
理性能に決定的な影響を与える流動挙動を CFD 手法を用いて解析する手法を確立するこ
とを目的とする．さらに，それを用いて処理性能を向上させることで，最終的には，環境
負荷低減にも向かう貢献をすることを図る． 
 
1.5 本論文の構成 
以下に本論文の構成を示す． 
第 1 章 「緒論」では，本研究の背景として，排水処理装置における流動挙動の特徴と
CFD 解析の適用状況を述べ，性能向上のための課題をまとめた． 
第 2 章 「旋回流式活性汚泥曝気槽における酸素溶解性能の把握」では，粗大気泡径散
気装置および微細気泡径散気装置を用いた旋回流式曝気装置において，CFD モデルを用い
た溶解効率の把握方法を検討する．これは複雑な散気装置配置にも対応可能な手法であり，
曝気効率を高めるための散気装置の配置検討に役立ち，さらに，散気装置の更新時や負荷
増大時の散気装置の増設時において，微細気泡型散気装置の適用が進み，環境負荷低減に
大きく貢献するものである． 
第 3 章 「バッフル設置加圧浮上装置の処理性能検討」では，加圧浮上槽の流動挙動に
及ぼすバッフル設置の効果を，CFD 解析によって検討し，実際の浮遊物質除去性能から解
析結果を検証する．大型の加圧浮上装置において処理水質の向上を行うためのバッフル設
置効果を検討する．また，処理性能と設置コストや環境負荷の両方に相反する影響を及ぼ
す浮上槽水深について，適切な水深を決定することができることを示す． 
第 4 章 「嫌気性消化槽の混合検討」では，高温と中温の嫌気消化汚泥のレオロジー特
性を明らかにする．さらに，嫌気消化汚泥のレオロジー特性を記述するための擬塑性流体
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 モデルを組み込んだ CFD モデルと槽内の均一化の度合いを定量化するためのパラメータ
ーを使って実規模嫌気消化槽の混合時間を検討する．原泥の投入後の攪拌が適性時間とな
れば，混合不良のトラブルを防止することができると同時に，余分な攪拌動力を削減する
ことができる． 
第5章 「結論」では，本研究で得られた結果を総括する． 
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 第2章 旋回流式活性汚泥曝気槽における酸素溶解性能の把握 
 
2.1 緒言 
活性汚泥曝気槽における曝気操作は，原水中の有機性汚濁物質を分解するための酸素を
微生物に供給するために重要な操作であるが，これには大きな動力を要し，排水処理設備
中において，大きな環境負荷要因となっている． 
酸素溶解性能の表現には，KLa（総括物質移動容量係数）が代表的に使われる．KLaは局
所的な物質移動容量係数であるklaの槽内の平均値として計算され，klaは気泡径と気泡ボリ
ュームフラクションに関して(2-1)式で示す関係がある 1）．これによれば，klaは気泡径dB
の 3/2 乗に反比例し，気泡ボリュームフラクションψに正比例する．すなわち，① 少ない
動力で小さい気泡径を与えられる散気装置，および② 少ない曝気で高い気泡ボリュームフ
ラクションを与えられる散気装置の配置が望ましい酸素溶解法と言える． 
BB
s
O
L
l dd
uDak ψπκ
62 2 ⋅⋅
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(2-1)
ここで，kla：局所的な物質移動容量係数（1/sec），κ：補正係数（-），DLO2：酸素拡散係
数（m2/sec），us：気泡のスリップ速度（= 0.21 m/sec），π：円周率（-），dB：気泡径（m），
ψ：気泡のボリュームフラクション（-）である． 
複雑な流動になる場合やより詳細な気泡ボリュームフラクションの検討には，近年，水
処理分野での適用推進が著しい CFD 解析の利用が有効であると考えられる．しかしながら，
曝気槽の CFD 解析の報告例は，MBR や OD を対象としたものがあるだけで，有機系工業
排水処理や日本国内において比較的大型の下水処理場において一般的である旋回流式の曝
気槽の酸素溶解効率については報告がない． 
そこで，本章では，旋回流式活性汚泥曝気槽に対しCFD解析を適用した．まず，文献で
報告されているさまざまな条件下で測定した旋回流速をCFD解析結果と比較し，流速が適
切に計算できていることを確認した．さらに，CFD解析による気泡ボリュームフラクショ
ンの計算結果からKLaを計算するモデルを構築し， KLaの実測値と計算値を比較すること
により，KLaを計算するために必要なモデルパラメータを校正した．次に，散気装置を曝
気槽の両側に設置した実曝気槽に対しCFD解析を適用し，実曝気槽における気液 2 相の流
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 動を明確にし，曝気効果の向上を定量的に把握した．さらに，散気装置の水平方向設置位
置が酸素溶解性能に及ぼす影響を調べ，気泡と曝気混合液の相互作用で影響されるこれら
の現象を明確化することで，溶解性能の向上へ向けて検討を行った． 
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 2.2  方法 
(1) CFD解析モデル 
気泡と混合液に関する個々の運動や相互作用を CFD 解析モデルで記述するには，曝気槽
内で起こる複数の種類の基本現象をモデル化する必要がある． 
計算領域の離散化手法としては，気泡塔の解析例2)が報告されている有限体積法を用い
た．気液 2 相流の解析手法としては，オイラー･オイラー法，オイラー･ラグランジェ法お
よび直接法があるが，最も計算負荷が小さく，気泡塔の解析で多くの実績がある3), 4)オイ
ラー･オイラー法を使用した．本方法は 2 流体モデルとも呼ばれ，液相と気相の両方を連続
体とみなし，それぞれの相に対し連続の式と運動量輸送方程式を記述する5)．(2-2)式に連
続の式を示す． 
( ) ( ) 0, =∂∂+∂∂ ii urxrt ααααα ρρ  (2-2)
ここで，t： 時間（s），ρα： 連続相密度（kg/m3），rα： 連続相（液相）ボリュームフラクション（-），
xi： i方向長さ（m），xj： j方向長さ（m），uα,i： 連続相（液相）i方向速度（m/sec），uα,j： 連続相
（液相）j方向速度（m/sec）である． 
気液それぞれのボリュームフラクションの合計は(2-3)式を満たす． 
1=+ βα rr  (2-3)
ここで，rβ： 分散相（気相）ボリュームフラクション（-）である． 
ボリュームフラクションと相間抗力を考慮した運動量輸送方程式は(2-4)式になる． 
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(2-4)
ここで，p： 圧力（Pa），gi： 重力加速度（m/sec2），Mα,i： 相間抗力（N/m3）である． 
相間抗力Mα,iはCliftら (1978)のモデル6)に基づき(2-5)式が導入される． 
( )iiii
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(2-5)
ここで，Cd： 相間抗力係数（-）である． 
一般的な曝気では，気泡径は散気装置の種類によって異なる．例えば，エゼクターのよ
うに超微細気泡を生成する散気装置を用いると，標準的な運転条件では約 3 mm以下の気
泡が生成され，細かな孔を有する多孔管(板)では，微細気泡(約 2～4mm)が生成される．一
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 方，粗大気泡を生成する散気装置の気泡径は約 5mm以上になる7)．相間の運動量移送に影
響を及ぼす気泡径の違いを考慮するため，相間抗力係数Cdの設定には，Ishii-Zuber(1978)
のモデル5), )8 を使用した．このモデルでは気泡径等により，Cdの値が変化する．ここでは
気泡の粒子レイノルズ数が小さい場合から順に，球形，楕円球形およびきのこ笠状(CAP形
状)の 3 種類の形状を考慮している．それぞれの形状についてCdをあらかじめ計算し，レイ
ノルズ数が小さく，球径気泡に対するCdの値が楕円球形気泡に対するCdの値よりも大きい
場合には，球径気泡に対するCdの値を採用し，レイノルズ数が大きくなり，楕円球形気泡
に対するCdの値が球径気泡に対するCdの値よりも大きくなると，楕円球形気泡に対するCd
の値を採用し，さらに，レイノルズ数が大きくなり，楕円球形気泡に対するCdが，きのこ
笠状気泡に対するCdの値よりも大きくなると，きのこ笠状気泡に対するCdを採用する．こ
れにより，気泡の粒子レイノルズ数によりCdが連続的に変化することとなる．気泡径は水
圧のために水深により多少変化するが，ここでは，表層付近で測定された値とし槽内で一
様とした．気泡径がかなり大きい場合，曝気槽内で気泡の合体や分裂が発生する．この表
現には気泡の合体分裂を考慮したモデル9)があるが，分散相の相数を増やす必要があり多
大な計算時間がかかるため，合体・分裂の現象による気泡径の変化は無視して一定の気泡
径とした． 
曝気槽の液相の流動は乱流状態であると考えられることから，乱流モデルを取り入れる
ことにした．乱流モデルとしては，計算負荷が小さく，気泡塔の解析において実績のある
標準k-εモデル10)を用いた．槽壁では，曝気液についてはno-slip境界条件とし，気泡につ
いてはfree-slip境界条件とした．気相に対しては，分散相であるため乱流を考慮せず層流と
した．混合液の粘度はMLSSの関数 11)と見なした．選定した基本モデルのリストを表 2-1
にまとめた． 
 
(2) 曝気槽の条件と構造 
各曝気槽における散気装置の配置ならびに曝気条件を表 2-2にまとめた．Tank A - Tank E
は星野ら12)が旋回流速を測定した小型曝気槽であり，液相は水である．Tank 1 - Tank 6 は
Sekizawaら1)が旋回流速及びKLaを測定した実曝気槽である．Tank A - Tank EおよびTank 1 – 
Tank 6 は単純な旋回流を形成する曝気槽であり，曝気量を段階的に変えて旋回流速とKLa
が測定されている． 
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 表 2-1 曝気槽の CFD 解析の基本モデル 
Item Model 
Physical model Two-fluid Eulerian- Eulerian model 2)
Phase 2-Phase 
Geometry 2- Dimension 
Turbulence model Liquid: Standard k-ε model 10), Gas: Laminar  
Gas phase Non- compressible , constant bubble size 
Wall Liquid: Slip, Gas: Non-slip 
Drag coefficient, Cd Ishii- Zuber model 5)
Viscosity MLSS.. 132010003270 ×=µ  11)
 
Tank 7 は産業排水の処理をしている実曝気槽であり，本研究において，KLaを測定した．
Tank 7 の詳細な構造を図 2-1 に示す．当初片側(右側)だけの粗大気泡による散気であった
が，排水負荷増大のために，その向かい側(左側)に微細気泡型の散気装置を設置し，2 種類
の散気装置を曝気槽の両側に設置した．片側(右側)のみと両側による 2 通りの曝気条件で
KLaを測定した．Tank 1 - Tank 6 の曝気槽における気泡径は，文献1)中において，曝気槽液
面から 1 – 3 mの深さにおいて，2 mmのガラスチューブと 2 本の微小電極線を用いた方法
により測定され，散気装置設置水深の値に補正された値である．気泡径の範囲は 2.13 mm - 
5.3 mmである．気泡径を実測していない系については，微細気泡を発生させる散気装置か
ら生じる気泡径の報告13)から表 2-2 の気泡径を与えた． 
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図 2-1 実曝気槽(Tank7)の構造 
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 表 2-2 検討対象とした曝気槽の構造と運転条件 
Tank H 
（m） 
L 
（m） 
h 
（m） 
V 
（m3）
MLSS 
（mg/L）
散気装置 気泡径: dB 
(mm) 
曝気強度
(Nm3/m2 hr) 
A 0.7 0.7 0.64 0.74 0 PCP 3※ 2.3 - 11.7 
B 0.7 0.7 0.55 0.74 0 PCP 3※ 2.3 - 11.5 
C 0.7 0.7 0.35 0.74 0 PCP 3※ 4.5 - 11.8 
D 0.7 0.85 0.64 0.89 0 PCP 3※ 2.1 - 10.5 
E 0.7 0.85 0.55 0.89 0 PCP 3※ 2.1 - 10.6 
1 
 
5.0 
 
6.85 
 
4.5 
 
1880 1250 
- 1270 
PCT 
 
3.03 
- 3.22※※
0.94 - 4.3 
2 
 
5.0 
 
6.85 4.5 
 
1880 1340 
- 1490 
PPT 
 
3.01 
- 3.22※※
1.1 – 4.3 
3 
 
6.5 8.1 4.5 2400 970 
- 1400 
PCT 
 
2.13 
- 2.32※※
1.6 – 4.0 
4 6.0 9.3 
 
4.5 3460 1680 WFD 5.30※※ 2.6 
5 6.0 7.1 
 
5.0 
 
2900 1200 PPT 3.21 
- 3.30※※
2.9 - 7.0 
6 3.8 6.0 3.5 1190 910 
- 960 
PCP 3.84 
- 4.35※※
1.9 - 4.2 
7 4.2 6.0 3.7 (left) 
2.95(right) 
750 3000 FT (left) 
CAP (right)
2.5 (left) 
3.5 (right) ※
4.0(left) 
10.7(right) 
Tank A – Tank E: Pilot-scale tank, Tank 1 – Tank 7: Full-scale tank, H: depth of tank, L:wide of 
tank, h:depth of aerator, V:volume, Bubble size: ※※ measured, ※ given from the literature (Kubota, 
1989)13),  Aeration intensity: based on Gv / (Area of Tank), For further details of Tank A – Tank E, 
see Hoshino (1977)12), and Tank 1 – Tank 6, see Sekizawa (1985)1), Aerator: PCP(porous ceramic 
plate), PCT(porous ceramic tube), PPT(porous plastic tube), WFD(Wakatsuchi Fine Diffuser), 
FT(Flexible tube), CAP (cap diffuser) 
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 (3) 計算方法 
汎用熱流体解析ソフト CFX5.5.1 (CFX Inc.)を計算のソフトウェアに用い，曝気槽の垂直
2 次元断面における気泡と混合液の運動を計算した．散気筒・散気管のように，散気装置
間の隙間が広い種類では，この隙間を混合液と気泡が自由に通過するものと見なした．一
方，散気板のように一台の面積が比較的広い種類では，流体は散気装置の上下で通過しな
いものと見なした．Tank 7 において，等間隔に計算格子を区切り，気泡ボリュームフラク
ション計算結果に対する計算格子数の影響を調べた結果を図 2-2 に示す．計算格子数の増
大に伴い，気泡ボリュームフラクションが減少し，計算格子数 1 万 3 千以上ではほぼ一定
となった．これは，計算格子数を十分に与えないと，曝気槽内の流体流動を円滑な旋回流
として処理することができず，その結果として計算誤差が大きくなるためと考えられた．
精度の良い計算のためには，少なくとも計算格子数 1 万 3 千程度(計算格子間隔は，0.05 m)
が必要であることが明らかとなった．以上の検討から，計算格子の間隔は実証規模の曝気
槽では 0.05 m とし，等間隔に区切った．モデル曝気槽では 0.02 m とした． 
曝気槽に混合液だけが存在する状態を初期値とする非定常計算を行った．計算上一定の
曝気を継続し，曝気気泡量に対する気泡排出量と曝気気泡量の差の割合(δ 値)が±0.1%以内
に収束し，流速や気泡ボリュームフラクションの変化率が充分に小さくなっている状態を
定常状態と見なした．一例として Tank 1 曝気槽の表面中央部における，気泡ボリュームフ
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図 2-2 計算結果に及ぼす計算格子数の影響(Tank 7) 
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図 2-3 曝気槽表面中央における気泡ボリュームフラクションおよび液流速の時間変化
(Tank 1) 
 
ラクションおよび曝気液の流速の経時変化を図 2-3 に示す．曝気開始直後に気泡ボリュー
ムフラクションが瞬間的に高くなった(曝気時間 10 - 20 sec)．引き続いて，気泡ボリューム
フラクションが急減した(約 40sec)．その後，気泡ボリュームフラクションと曝気液流速は
わずかに変動しながら一定値に収束した(約 200sec)．また，曝気気泡量で基準化した水面
からの気泡の排出量および気泡排出量と曝気気泡量の差(δ 値)の経時変化を図 2-4 に示す．
水面からの気泡排出量は曝気開始直後に気泡排出量が増加し，その後減少し，再び増加し
て，一定値に収束した．このような現象は実際の曝気でもしばしば目視されるため，シミ
ュレーション結果は不自然なものではない．δ 値は，増減しながら，約 170sec で 0.1%以
下にまで減少した． 
旋回流と気泡ボリュームフラクションが一定値に漸近し，吹き込んだガスと排出量の比
が所定以下に達する曝気時間は 200 secを要した．定常状態に至った時点の気泡ボリューム
フラクションより，各格子の気泡ボリュームフラクションを求め，(2-1)式に従って各格子
における局所的なklaを計算した．これらklaの体積加重平均をとることによって槽全体の
KLaを求めた． 
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図 2-4 水面からの気泡排出量および気泡排出量と曝気気泡量の差の経時変化(Tank 1) 
 
(4) 混合液の流速とKLaの実測 
曝気槽混合液の表面流速は，Tank A - Tank Eについては曝気槽表面にボールを浮かべて，
その移動速度を表面流速の代表値としている12)．Tank 1 - Tank 6 については，タンクの中
央において，プロペラ式の流速計により測定し，表面流速の代表値としている1)． 
定常状態のKLaを測定する現実的な手法には，表 2-3 に示した 3 種類が挙げられる．い
ずれの手法でも，式の左辺が混合液の酸素吸収速度，右辺が散気装置による酸素供給速度
を示し，定常状態で両者が等しいとしている． Tank 1 - Tank 6 ではMethod 2 を用いてKLa
を求め1)，Tank 7 の片側曝気についてはMethod 1 - Method 3 の全てにより求め，これらの
平均値を測定結果とした．Tank 7 の両側曝気については，Method 3 によりKLaを求めた．
原水，処理水および系外へ排出される引き抜き汚泥のCODCrを測定することでMethod 1 に
よるKLaの実測を行った．曝気液を採取し，直ちにOURを測定することによりMethod 2 に
よる実測を行った．また，曝気排ガスを集め，酸素濃度計で酸素濃度を測定することによ
り，Method 3 による実測を行った．Method 2 およびMethod 3 による実測は約 10 回実施し，
平均値を求めた． 
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 表 2-3 定常運転状態下の曝気槽におけるKLaの測定方法 
Methods Rate expression in the steady state condition 
Method 1 
Based on COD balance at aeration tank  
( ) ( CCaKVXQCODCODQ SL22211 −⋅= )⋅−−⋅  
Method 2 
Based on Oxygen Uptake Rate in the mixed 
liquor at aeration tank 
( )CCaKVVr SLc −⋅=⋅  
Method 3 
Based on measurement if oxygen concentration 
in the off-gas from aeration tank 
( ) ( )CCaKVpOpOG SL21V −⋅=−⋅  
Q1：原水流量（m3/sec），Q2：余剰汚泥引き抜き流量（m3/sec），COD1：原水CODCr濃度（kg/m3），
COD2：処理水CODCr濃度（kg/m3），X2：引き抜き汚泥CODCr換算濃度（kg/m3），V：曝気槽
体積（m3），KLa：総括物質移動容量係数（1/sec），CS：飽和溶存酸素濃度（kg/m3），C：槽
内溶存酸素濃度（kg/m3），rc：混合液の酸素吸収速度（kg/m3･sec）， GV：標準流量換算の
曝気空気の吹込み流量（Nm3/sec），pO1：標準状態における空気中の酸素濃度（kg/Nm3），
pO2：曝気槽から排出される空気中の酸素濃度（kg/Nm3）． 
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 2.3 結果と考察 
(1) KLaの測定結果(文献値)とCFD解析結果の比較 
Tank A における混合液の表面流速を計算した結果を図 2-5 に示す．表面流速は曝気槽の
中央付近で最も速く，槽の壁側では遅かった．このような速度分布は，全ての Tank で同様
に発生した．Tank A - Tank E では，曝気槽表面のボールの移動速度を表面流速としている
ことから，Tank A - Tank E については表面流速計算結果の平均値を実測値と比較すること
にした．Tank 1 - Tank 5 についてはタンク中央表面の流速計算結果を表面速度実測値と比
較した．表面流速の計算値と文献測定値を比較した結果を図 2-6に示す．Tank 3および Tank 
4 における表面流速の計算値は実測値とやや乖離していたものの，その他の Tank では両者
の値は極めてよく一致した．この結果から，作成した CFD 解析モデルは，実際の水の流れ
を一定の精度で予測できるものと考えられた． 
次に，定常状態におけるKLaの計算値と文献測定値を比較した結果を図 2-7 に示す．(2-1)
式の係数κを 1.86 として算出したKLaの値は実測値と極めてよく一致した．一方，
Sekizawa(1985)1)らはκを 2.18 としており，ここで得たκの値と若干異なる． 
(2-1)式からKLaの算出には，気泡径と気泡ボリュームフラクションが影響する．このう
ち，気泡径は測定値であり，両者で同一の値を用いている．設定する気泡径はKLaの値に 
 
図 2-5 曝気槽内の流速ベクトル分布(Tank A) 
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図 2-6 表面流速の文献測定値と計算結果の比較 
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図 2-7 KLaの文献測定値と計算結果の比較 
大きく影響する．気泡径を変えた以外は同一条件でKLaを試算すると，表 2-4 に示すよう
に，気泡径がわずかに変わってもこの値は大きく異なる．気泡径は散気装置の種類のみな
らず，混合液の性状でも変化する．例えば，塩類濃度が高い液では気泡径が小さくなり14)， 
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 表 2-4 KLa計算結果への気泡径の影響(Tank 7 片側曝気) 
気泡径 (mm) 3.0 3.5 4.0 4.5 5.0 5.5 
KLa (hr-1) 9.2 7.2 5.9 4.9 4.2 3.7 
       
KLaは清水の場合よりも著しく高くなるが，逆に曝気混合液では清水に比べ KLaは低くな
ることがよく知られている15)．MLSS濃度が同じでも混合液中に存在する微生物の種類が
異なるとKLaは変化することも知られている16)．これらの液性の違いによるKLaの違いは，
散気装置から発生する気泡径液性により大きく変わることによるところが大きいと考えら
れる．したがって，産業排水の活性汚泥処理のように原水組成や汚泥性状の差異が著しい
場合には，KLaの算出に当たって気泡径を文献から引用することは特に注意が必要と思わ
れる．CFD解析を使ってKLaを精度良く予測するには，様々な条件によって変わる気泡径の
適切な把握が重要な課題となる． 
KLaの算出に影響する気泡径と気泡ボリュームフラクションのうち，両者で取り扱いが
異なるのは気泡ボリュームフラクションについてである．Sekizawaら1)の単純モデルにおけ
る気泡存在部の液流速(ul)には，曝気槽の液表面から深さ 2mの位置の液流速が使われてお
り，これが散気装置設置箇所の上部において上下左右方向で一様と仮定されている．一方，
CFD解析では散気装置設置箇所の上部では上下左右方向にわたって液流速の分布が発生し
ていた．両者のκが一致しない原因は，KLaの算出の影響をあたえる気泡ボリュームフラク
ション分布の算出精度の違いによるものと考えられる． 以上の結果から，以下の計算にお
いてはκを 1.86 とした． 
 
(2) 実曝気槽への適用 
片側のみの散気の場合と両側からの散気とした場合のKLaの測定結果を表 2-5 に示す．
片側だけのキャップディフューザー散気装置による散気では，曝気強度 10.7 Nm3/m2 hrで，
KLa = 7.2 hr-1であった．その反対側にフレキシブルチューブ散気装置を増設した結果，曝
気強度は合計 14.7 Nm3/m2 hrで 1.4 倍となり，KLaは 17.2 hr-1となり，2.4 倍に増加した．溶
解効率は 7.4%から 12.9%に，動力効率は 1.4 kgO2/kW hrから 2.3 kgO2/kW hrにそれぞれ増加
した．CFD解析によるKLaの計算結果を表 2-5 に合わせて示す．KLaの計算結果は，実験結
果と良く一致しており，キャップディフューザーの気泡径を 3.5 mm，フレキシブルチュー
ブの気泡径を 2.5 mmとして計算したCFD解析は妥当な条件設定が行われているといえる． 
35
 表 2-5 Tank 7(実曝気槽)におけるKLa測定結果とCFD解析結果 
算出法 測定 CFD 
増設前後 増設前 増設後 増設前 増設後 
散気装置 CD CD + FT CD CD FT CD + FT 
曝気強度(Nm3/m2 hr) 10.7 14.7 10.7 10.7 4.0 14.7 
KLa (hr-1) 7.2 17.2 7.2 8.5 8.5 17.0 
溶解効率(%) 7.4 12.9 7.4 8.8 23 12.7 
動力効率(kgO2/kW hr) 1.4 2.3 1.4 1.7 3.7 2.3 
CD: キャップディフューザー，FT: フレキシブルチューブ 
 
片側のみの散気の場合について，Sekizawaら1)の単純モデルにより計算した(気泡径は
CFD解析条件と同じとした)結果，KLa = 5.6 hr-1となり，CFD解析結果に比べて大幅に小さ
い結果となった．単純モデルはKLa が 4 以下までの曝気槽を対象に確認がされている．Tank 
7 ではこれらよりも曝気が強いことにより，曝気槽上部で気泡存在箇所が大きく左に広が
り，下側への引き込まれる現象が発生するため，散気装置設置面積と気泡存在面積が等し
いとする仮定しているモデルと槽内の気泡ボリュームフラクション分布を計算するCFD解
析によるKLaの計算結果に違いが生じたと考えられる． 
CFD解析による計算では，二つの散気装置から発生する気泡それぞれについて，別箇に
KLaを算出することが可能であるため，これらの計算結果を一緒に記載している．一般に，
粗大気泡型散気装置の動力効率は 0.6 - 1.5 kgO2/kW hr，微細気泡型散気装置の動力効率は
3.6 – 4.8 kgO2/kW hrといわれている17)．本解析では，粗大気泡型散気装置であるキャップ
ディフューザー散気装置に比べ，微細気泡型散気装置であるフレキシブルチューブ散気装
置の動力効率が，2 倍以上高くなっている．これは，報告されているのと同じ傾向であり，
気泡径が小さいことによる表面積の増大が大きく影響しているものと考えられる． 
興味深いことに，フレキシブルチューブ散気装置の増設により，既存のキャップディフ
ューザー散気装置の溶解性能も増大している．この理由を調べるためには，槽内流動状態
の変化を詳細に確認する必要がある．フレキシブルチューブ散気装置増設前と後の流速ベ
クトル分布を図 2-8 に，流速分布を図 2-9 に，気泡のボリュームフラクション分布を図 
2-10 にそれぞれ示す．フレキシブルチューブ散気装置増設前は，片側曝気であり，流速の
速い大きな旋回流ができている．フレキシブルチューブ散気装置を増設し，両側曝気とし
36
 6) 0.5 
5) 0.4 
4) 0.3 
3) 0.2 
2) 0.1 
1) 0.0 
(m / sec) 
Velocity 
図 2-8 実曝気槽(Tank7)の流速ベクトル分布(左: 増設前･片側曝気，右: 増設後･両側曝気) 
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図 2-9 実曝気槽(Tank7)の流速分布(左: 増設前･片側曝気，右: 増設後･両側曝気) 
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Air V.F. 
図 2-10 実曝気槽(Tank 7)の気泡ボリュームフラクション分布(左:増設前･片側曝気，右:増設
後･両側曝気) 
 
た結果，旋回流が二つとなり，流速が小さくなっている(図 2-8 中に点線で示した)．旋回
流が小さくなったことに伴い，既存キャップディフューザー散気装置の上部の上向流液流
速が小さくなった(図 2-9 中に点線で示した)． 
気泡のボリュームフラクションが小さいときには，気泡のボリュームフラクション(ψ)
と液上昇流速(ul)の関係は(2-6)式で表すことができる1)． 
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液上昇流速の減少に伴い，図 2-10 に示すように気泡のボリュームフラクションが増大し，
この結果として，KLaが増加する結果となった．KLaの実測では，総括的な情報のみしか得
られないが，CFD解析と合わせて検討を行うことにより槽内で起こっている現象を詳細に
知ることができるといえる． 
実曝気槽(Tank 7)では，散気装置の増設により極めて酸素溶解性能が上昇したが，これと
同時に旋回流速が減少した．旋回流速の減少は，底への活性汚泥フロック，担体(担体式活
性汚泥法の場合)や砂などその他固形物の沈積問題が発生する場合があるが，今回の場合に
は，処理性能に影響を与えるような問題は発生していない．CFD 解析からは底部の流速分
布を得ることができることから，曝気槽内に存在する固形物の限界的な堆積速度と組み合
わせて検討することで，堆積の可能性が高い箇所を予め埋めるといった解決方法をとるこ
とも可能である． 
CFD解析による気泡ボリュームフラクション分布の計算から(2-1)式を用いてKLaを計算
する際には気泡比表面積aおよび気泡のスリップ速度(us)が変数となっているが，気泡のス
リップ速度(us)は全ての計算において約 0.21 m/sec程度であったことから，KLaの値は主に
曝気槽に存在する気泡比表面積aによって支配されると見なすことができる．気泡比表面積
は，気泡径および気泡ボリュームフラクションによって定まる．Sekizawa(1985)1)は，気泡
が散気装置設置面の上側に一様に存在するものと仮定し，気泡ボリュームフラクションを
気泡径，ガスの吹き込み量および曝気槽の寸法・散気装置の配置の 3 種類の条件から求め
られるようにした．気泡ボリュームフラクションは気泡の見かけ上昇速度によって定まる
が，理想的な旋回流が形成されない場合，これを精度良く把握することは容易ではない．
実際，Tank 7 で左右両方の散気装置を使って曝気すると混合液の表面流は極めて複雑な流
れを示し，表面に浮かべたボールは蛇行して信頼性のある表面流速を把握することができ
なかった．このような場合は，もはや単純なモデル式を用いてKLaを求めることはできず，
CFD解析を利用する必要がある．この計算は明らかにより複雑で時間がかかるが，今後はコン
ピュータの進歩によって次第に使いやすくなるものと予想される． 
 
(3) 溶解性能の向上に向けた取り組み 
旋回流式曝気槽の散気装置の設置は，通常，流体力学的な最適化を図られずに，配管部
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 品の寸法に基づく，配管施工上の実際的な理由から，その設置位置が決まっていることが
多い．しかしながら，散気装置の設置位置は，曝気槽の液流動に影響を及ぼすことが容易
に想像でき，液流動が気泡ボリュームフラクションさらには酸素溶解性能に影響を与える
のであるから，散気装置の設置は，酸素溶解性能の観点から最適化が図られるべきである． 
Tank 1 の曝気槽を対象に，散気装置の水平方向設置位置が酸素溶解性能に及ぼす影響を
調べた結果を図 2-11 に示す．ここで，散気装置の設置位置は，散気装置の中心位置から
槽壁までの距離(l)を曝気槽幅(L)の 0.1 倍から 0.5 倍(中心配置)まで変化させた．式(2-7)で示
すように，曝気槽幅で基準化し，無次元化散気装置設置位置として表した．また，散気装
置の幅は，曝気槽幅の 0.1 倍または 0.2 倍とした．式(2-8)で示すように，曝気槽幅で基準
化し，無次元化散気装置幅として表した． 
L
l=λ
 
(2-7)
L
w=ω
 
(2-8)
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図 2-11 散気装置設置位置を変えたときのKLaの変化 
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 ここで，λ：無次元化散気装置設置位置(-)，l：散気装置の中心から槽壁までの水平方向距
離（m），L：曝気装置幅（m），ω：無次元化散気装置幅（-），w：散気装置幅（m）である．
今回の検討範囲(ω = 0.1 および 0.2)では，散気装置の幅を変えても，溶解効率への顕著な
影響は無かった．設置位置が端の時には，幅を広げると，一番端に設置したときにも設置
位置が中央よりにずれることは留意する必要がある．  
曝気槽の酸素移動の効率は散気装置の配置方法に影響を受け，単純な旋回流式よりも両
側から曝気する構造や中央から曝気する構造の方が酸素の溶解に有利であることが報告さ
れている18)．一番端に設置したときと中心に設置したときを比べると，中央に配した構造
ではKLaが約 1.2 倍となった．これは旋回流の大きさが小さくなり気泡の上昇速度が小さく
なるために気泡ボリュームフラクションが大きくなるためと考えられ，中央に散気装置を
配した構造の方が酸素の溶解に有利であることが本検討によっても明らかとなった． 
しかしながら，興味深いことに，一番端から中心まで移動させると，途中のλ= 0.3 で極
大値を得た．λ= 0.3 のときにはλ= 0.1 のときに比べ，KLaは約 1.4 倍となった．この現象を
詳細に調べるために，各散気装置設置位置での曝気における空気のボリュームフラクショ
ン分布を図 2-12 に示す．散気装置が槽の端に設置しているとき(λ= 0.1)には，散気装置か
ら発生した気泡は，壁に沿って真上に上昇し，水面近くで旋回流に流されてやや広がって
いる．散気位置が中央 (λ= 0.5)でも，散気装置の両側にできた旋回流の影響で気泡は真上
に上昇している．これに対して，散気装置の設置位置が壁から離れたとき(λ= 0.3)には，散
気装置が無い側にできる旋回流の影響で，気泡は大きく左側に湾曲してから上昇して水面
に達している．このために，槽内に存在する気泡のボリュームフラクションが高まり，KLa
の上昇に寄与したものと考えられる． 
曝気槽では，槽内に気泡が存在することで，密度差によって旋回流が発生する．その一
方で，旋回流によって気泡の存在範囲が影響を受けている．溶解性能は気泡と曝気混合液
のこの相互作用の影響を大きく受ける．CFD 解析は，現象を明確化することで，排水処理
装置の主要なエネルギー消費源となっている活性汚泥曝気槽の溶解性能の向上に貢献する
と考えられる． 
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ω=0.1，λ=0.25 ω= 0.1，λ= 0.3 ω= 0.1，λ= 0.4 
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ω= 0.2，λ= 0.35 ω= 0.2，λ= 0.45 
 
図 2-12 散気装置設置位置を変えたときの気泡ボリュームフラクション分布の変化 
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 2.4 結言 
本報告では複雑な流れを与える曝気槽のKLaを予測するために気泡径が 2.13～5.3 mmの
曝気でCFD解析モデルを用いた検討を行い，以下の結論を得た． 
・ 文献の測定結果を用いて CFD 解析のモデルの設定とパラメーターの校正を行った．散
気装置から発生する気泡径を設定すれば CFD 解析を用いて，曝気量や構造によって変
わる酸素溶解性能を予測できる．今後は，散気装置種類，液性(担体有無)により変わる
気泡径の適切な把握が必要であると考えられる． 
・ 実際の散気装置増設において，微細気泡散気装置による溶解効率の増加を実測した．
CFD 解析の結果，微細気泡の溶解効率が高いことと旋回流が弱まることの効果が複合
的に生じていることが明らかになった．総合的な曝気動力効率は，1.4 kgO2/kW hr から
2.3 kgO2/kW hr に増加した． 
・ 散気装置の水平方向設置位置が酸素溶解性能に及ぼす影響を CFD 解析で調べた結果，
槽壁から離れた位置に散気装置を設置することで，気泡が大きく湾曲しながら上昇し
て，酸素溶解性能が上昇するという解析結果を得た．曝気槽では，気泡と曝気混合液
の作用で溶解性能が左右される．CFD 解析は，現象を明確化することで，排水処理装
置の主要なエネルギー消費源となっている活性汚泥曝気槽の溶解性能の向上に貢献す
ると考えられる． 
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 第3章 バッフル設置加圧浮上装置の処理性能検討 
 
3.1 緒言 
浮上槽では，上部に発生する循環流領域の下側の清澄領域で固液分離が行われる．槽内
の流動状態を支配している混相流動を制御し，循環流を弱めてこの清澄領域を大きくする
ことで浮遊物質の除去率を向上させることが期待できる．加圧浮上装置の処理水質が向上
すると，その後段の砂ろ過器を省略できる場合があり，このときには設置スペースの大幅
な低減や運転に伴うCO2発生と経費削減に貢献することができる．このために，槽内の流
動挙動を詳細に把握できるCFD解析手法は有効であると考えられるものの，処理性能を改
善するための実際的な応用研究およびその検証はなされていない． 
本章では，流体抵抗を与えることで循環流を抑えることを意図して，実設備の製作が容
易で簡易に循環流領域に流体抵抗を与える構造として，棒状のバッフルを設置した構造を
検討した．浮上槽の流れ構造への棒状バッフルの影響を，CFD 解析を用いて流速分布およ
び滞留時間分布(RTD)曲線によって検証し，実験により実際の浮遊物質除去効果を確認し
た．さらに，大型の加圧浮上装置において処理水質の向上を行うためのバッフル設置効果
を検討した．また，処理性能と設置コストや環境負荷の両方に相反する影響を及ぼす浮上
槽水深について，適切な水深を決定することができることを示した．  
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 3.2  方法 
(1) 浮上槽構造 
一般的な形状の横流式の加圧浮上槽として，検討対象とした浮上槽の構造を図 3-1 に示
す．矩形の浮上槽の一部を上部が屈曲した仕切り板で仕切り，混合室と浮上分離室に分け
ている．浮上槽の寸法は，幅(W): 800mm，長さ(L): 1071mm, 水深(h): 800 mmである．浮上
槽容積(V)は，0.69 m3であり，浮上槽面積(A)は，0.85 m2である．凝集フロックを含む原水
と微細気泡を含む加圧水は混合室に導入され，水流によって混合されて気泡付着フロック
が生成される．混合室で生成した気泡付着フロックと残りの微細気泡は仕切り板の上側を
乗り越え，浮上分離室に流入する．浮上分離室では，下部の取水口から処理水が取り出さ
れる．実験では，水面部に設置したスカムスキマー(図示していない)で浮上スカムを分離
除去した． 
 
(2) バッフル設置浮上槽の構造 
浮上槽上部の循環流を弱めることにより図 3-1の浮上槽の処理水質を向上させることを
意図して，浮上分離室の入口部にバッフルを設置した浮上槽の構造を図 3-2 に示す．バッ
フルは，太さ 32 mm の棒状で浮上槽幅と同じ長さである．浮上槽の幅方向に対して平行
に，長手方向に 3 列，混合室に近い側から 2 本，3 本および 1 本の計 6 本設置している．
棒の中心間の水平距離 60 mm，垂直距離 60 mm である． 
 
(3) 加圧浮上装置の運転条件 
有機系排水の生物処理水を凝集沈殿槽で固液分離し，粒状活性炭で有機物を吸着除去し
た水 (以下，回収水と記載する)にカオリン 120 mg/Lを混合し，pH7.5 に調整下でPAC(ポリ
塩化アルミニウム)をAl2O3として 34 mg/L添加して混合し，さらに，アニオンポリマー3 
mg/Lを添加して凝集させたフロックを含む水を加圧浮上槽の原水として使用した．浮遊物
質(SS)濃度の測定結果は 175 mg/Lであった． 
加圧水は，過流ポンプ式微細気泡作成装置(ニクニ社製)で作成した．回収水を大気と共
に，過流ポンプで吸引し，気液分離槽(容積 10 L)で余分な空気を分離して，混合室に入る
直前にバルブによって減圧して微細気泡混合水として混合室に供給した．原水の流量は 5.0 
m3/hr，加圧水量は 1.0 m3/hrとし，気液分離槽圧力は 0.35 MPaとした．浮上槽における水理
学的滞留時間(th)は 411 s，浮上分離室下部断面における水面積負荷(LV)は，7 m/hrである． 
45
 仕
切
り
板
加圧水
処理水
混合室
分離室
原水
水面
原水
処理水取水管
1071mm
80
0 
m
m
80
0 
m
m
80
0 
m
m
 
 
図 3-1 加圧浮上槽の構造 
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図 3-2 バッフル付き加圧浮上槽の構造 
 
(4) 水中カメラによる浮上槽内観察 
水中カメラによる観察では，壁面を背面として中央側にレンズを向け，深さ方向，水平
方向の2次元方向を移動して撮影した．水の流れの向きと同時に微細気泡の有無とフロック
の有無を観察した．  
 
(5) CFD解析方法 
浮上槽の流動状態を解析する方法には，浮上槽をはじめとする気泡塔の解析において実
績1) - )3 があるオイラー･オイラー法を使用した．本方法は 2 流体モデルとも呼ばれ，液相と
気相の両方を連続体とみなし，それぞれの相に対してボリュームフラクション(容積比)を
変数とした連続の式と運動量輸送方程式を解いている4) - )6 ．運動量輸送方程式には重力の
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 影響と相間の運動量の移動を含んでいる．CFD解析には汎用熱流体解析ソフトCFX5.7 
(ANSYS 社)を用いた ． 
CFD解析のモデルと条件の一覧を表 3-1 に示す．気液 2 相間の運動量移動のモデル化に
は，Ishii-Zuber(1978)のモデル8)を使用した．ここでは，気泡の粒子レイノルズ数が小さい
場合から順に，球形，楕円球形および，きのこ笠状(CAP形状)の 3 種類の形状となり，気
泡径等により相関抗力係数が変わる．本検討のパイロット試験の運転条件に近い水温
(7.5℃)および加圧水圧力(0.415 MPa)の条件下で測定された気泡径であることを根拠として，
Hanら(2009)9)が測定した加圧浮上槽内の気泡径分布の重量平均から，気泡径 75 µmとして
計算した． 
混相系では，気相や固相の存在は密度差による循環流(密度流)を駆動することにより，
連続相である液相に影響をもたらす．加圧浮上槽では，水の流れ解析のためには粒子を一
つの相として考えなくても正しい水の流れの計算ができると言われている10)．これは，固
形物であるフロックはその見かけ比重が水に近く存在量が気泡に比べ極めて少ないため，
表 3-1 表加圧浮上槽の CFD 解析のモデルおよび条件 
Items Condition 
Multiphase model Eulerian- Eulerian4)
Phase 2-Phase 
Drag coefficient Ishii- Zuber model8)
Turbulence model Standard k-ε
7) (Liquid phase) 
Laminar (Gas phase) 
Geometry 3- Dimension, Symmetric Half 
Mesh Tetrahedral 
Number of element About 340,000 
Wall Slip (Gas), Non-slip (liquid) 
Gas phase Non-compressible 
Air at 10 ℃ 
Constant bubble size(75μm) 
Liquid phase Water at 10 ℃ 
System A Pentium M PC operating at 1700 MHz 
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 液相の流動に及ぼすフロックの影響が無視でき，流れは気泡の存在による密度流によって
支配的に特徴付けられているためである．本章においても簡略化のため，気相(微細気泡)
と液相(水)の 2 相モデルを構築した．液体は温度 10℃の純水，気体は温度 10℃の実空気と
して，密度の物性を与えた． 
乱流モデルとしては計算負荷が小さく，工学的な応用において実績のある標準 k-εモデ
ルを用いた．流体について壁では滑らないことを想定し，壁での熱交換は無いものとした．
水面では気泡のみ流出を許す条件とした． 
加圧水入口からの空気の流量は，実験条件から，気液分離槽圧力 0.35 MPa，水温 10℃，
溶解効率 90%として決定した．解析構造は，対称性を考慮し，中央線における面対称の 1/2
構造とした．3 次元構造とし，槽構造が複雑であるためにテトラメッシュを採用して解析
構造を構築した． 
 
(6) 滞留時間分布曲線の解析方法 
短い滞留時間で流出してしまう流れの大きさの程度は，滞留時間分布(RTD)曲線からの
滞留時間の中央値(tmedian)で特徴付けることができる11)，12)．この値は，固液分離槽において，
分離できずに処理水に流出してしまう固形物の濃度に影響を及ぼす13), 14)．そこで，(3-1)
式で示すように，水力学的滞留時間に対する水力学的滞留時間値と中央値の差の比の値で
短滞留時間流出度15)を定義した．  
h
median
t
tSFi −=1
 
(3-1)
ここで，SFi: 短滞留時間流出度 (-), th:水理学的滞留時間 (s)，tmedian: 滞留時間の中央値
(s)である． 
流入した原水の大部分が瞬時に出口から出る場合には，tmedian → 0 となるため，SFi → 1 
となる．一方，tmedian = th となるときには，SFi = 0 となる．無次元化滞留時間(θ)を(3-2)で
定義すると，SFiは(3-3)で表される． 
ht
t=θ
 
(3-2)
medianSFi θ−=1  (3-3)
ここで，θ: 無次元滞留時間(-)，θmedian: 無次元滞留時間の中央値(-)である． 
RTD 曲線の CFD 解析結果から，短滞留時間流出度(3-3)および平均滞留時間を算出した． 
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図 3-3 垂直流式加圧浮上槽のフロック除去モデル 
また，所定の浮上速度を持つ気泡付着フロックの流出率をRTD曲線に基いて解析する方
法が良く知られており，流出率は(3-4)で表される16)． 
( ) ( ) ( ) θθθθ dERR f ∫∞= 0  (3-4)
ここで，R(θf): 浮上槽における気泡付着フロック(無次元浮上速度=θf)の流出割合，R(θ): 
流体要素の無次元化滞留時間θに対する気泡付着フロックの流出割合，E(θ): 浮上槽の滞留
時間分布関数である． 
本検討では，垂直流式重力固液分離槽の理想モデル17)を前提とし，実際の浮上槽に適用
するために流速に分布のある複数の下降流の集まりとしてモデル化した．この模式図を図 
3-3 に示す．uf: 単一の気泡付着フロックの浮上速度 (m/s)，ud: 浮上槽内の液下降流速 (m/s)
とするとき，uf <udの条件では，フロックは下方向に移動して処理水と共に流出し，uf >ud
の条件では，フロックは上方向に向かい，水面でスカムスキマーによって槽外に排出され
る．このことから，浮上速度(uf)の気泡付着フロックが処理水とともに流出してしまう条件
は(3-5)で表される17)． 
df uu <  (3-5)
浮上槽の槽高 h に対する原水の下降時間(滞留時間)及び気泡付着フロックの浮上時間は
それぞれ(3-6)および(3-7)で表される． 
du
ht =
 
(3-6)
f
f u
ht =
 
(3-7)
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 ここで， h: 水深(m)，t: 滞留時間(s)， tf: 気泡付着フロック浮上時間(s)である．また，
水深hは(3-8)で定義する． 
A
Vh =
 
(3-8)
ここで，V: 浮上槽容積(m3)，A: 浮上槽面積(m2)である．(3-5) - (3-8)式より気泡付着フロ
ックの流出条件は(3-9)式になり，無次元化浮上時間(θf)を使うと，流出条件は(3-10)式にな
る． 
ftt <  (3-9)
fθθ <  (3-10)
よって，(3-4)における R(θ)は，(3-11)で表される． 
( )
( )
( )⎪⎩
⎪⎨⎧ <
<= θθ
θθ
θ
f
fR
0
1
 
(3-11)
(3-4)に(3-11)を代入して整理すると滞留時間分布E(θ)の浮上槽における浮上時間θfの気泡
付着フロックが流出する割合(R(θf))は(3-12)式になる． 
( ) ( ) θθ θθ dER f∫=f 0  (3-12)
E(θ) とR(θf)の関係を図 3-4 に図示する． 
0
0.5
1
0 1 2 3
θ  (-)
E
 (-
)
θf
( )fR θ
E
 (-
)
 
図 3-4 RTD曲線の例と浮上時間θfの気泡付着フロックが流出する割合(R(θf))の関係 
50
 以下に，本章で使用した浮上槽構造と(3-1) - (3-12)式の関係を述べる．本検討において，
滞留時間の検討範囲は，混合室の入口から浮上分離室の出口までとすることを前提とした．
つまり，水理学的滞留時間(th)を算出するための槽容積は浮上槽容積の 0.69 m3である．浮
上槽の槽高hは，(3-8)式の定義を前提とし，パイロット装置の水深と等しい 0.8 mである．
パイロット装置では処理水集水部は槽底よりも 0.1 m高い位置にあり，これは，気泡付着
フロックの流出が過大に計算される誤差が生じる要因になるが，バッフルの有無の相対的
な検討のためには問題ないと考えた． 
本章では，滞留時間分布を用い，バッフル設置の有無という違いを持つ 2 種類の加圧浮
上槽について，浮上槽の短滞留時間流れの程度および所定の浮上速度を持つ気泡付着フロ
ックの流出割合について比較検討を行った． 
 
(7) RTD曲線の CFD解析とトレーサー試験 
RTD曲線は，系の入口におけるパルス入力に対する系の出口における応答として測定す
ることができる18)．バッフル設置の有無という違いを持つ 2 種類の加圧浮上槽について，
滞留時間分布による水理学的性能の評価を行うために，トレーサー解析を実施した．流速
分布の計算が終了した後，その流速分布を用いて，スカラー量として定義したトレーサー
物質の輸送方程式を解くことで，浮上槽内のトレーサーの移動を計算した．原水入口から
混合室に 1 秒間トレーサー物質を投入した後，浮上槽内のトレーサー移動を計算し，出口
におけるトレーサーの濃度の経時変化を求めることで浮上槽の滞留時間分布を求めた． 
CFD 解析による滞留時間分布を確認するために，バッフル設置の有無という違いを持つ
2 種類の加圧浮上槽について，CFD 解析と同じ条件で実験を行った．トレーサー物質とし
ては，メタノールで密度を調整した塩化リチウム溶液中のリチウムイオンを用いた．連続
運転中の加圧浮上槽において混合室の原水流入部に瞬時に 40%塩化リチウム溶液 100 g を
入れた後，浮上槽出口にて経時的に採水を行った．サンプル中のリチウムイオン濃度は，
原子吸光光度法で測定した． 
 
(8) 処理水の分析 
バッフル設置の有無という違いを持つ 2 種類の加圧浮上槽について，原水の浮遊性物質
の除去性能を比較するために水質分析を行った．バッフル無し，有りそして再び無しと合
計 3 回の通水試験を行った．通水開始後，処理水の浮遊物質濃度が安定するのに 15 分間を
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 要した．このため各試験において，処理水水質が安定する１5 分後から採水を開始し，15
分間間隔で 3 回採水した．浮遊物質濃度の分析は日本工業規格「工業排水試験法」(JIS K 
0102)により行った． 
 
(9) スケールアップ加圧浮上装置の構造検討 
CFD解析を用いたバッフル設置を初めとする構造の検討を原水流量 360 m3/hr(加圧水比
20%)の加圧浮上装置の設計に応用した． 
浮上槽構造は，中央供給，周辺集水の円形である．バッフル無し浮上装置については，
槽径がφ9000(LV 6.8 m/hr)の一般的な LV の場合と槽径がφ7000(LV 11.2 m/hr)のやや高い
LV の場合を検討した．バッフル有り浮上装置は，槽径がφ7000(LV 11.2 m/hr)のやや高い
LV とし，浮上槽の槽高 h を 1600 mm，2600 mm そして 3600 mm の 3 通りに変えて検討を
行った．解析構造を図 3-5 に示す．CFD 解析の構造は，対象性から軸対象 30°の構造と
した． 
液相の成分として気泡付着フロックを代数スリップモデルも用いて加えた．液相に対す
る気泡付着フロックのスリップ速度は 7 m/hr から 18 m/hr まで変化させて解析を行った．
気泡付着フロックの除去率で処理性能を評価した． 
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バッフル無し浮上槽 
φ9000 mm(LV 6.8 m/hr)，h 1600 mm 
 
 
バッフル無し浮上槽 
φ7000 mm(LV 11.2 m/hr)，h 1600 mm 
 
 
バッフル有り浮上槽 
φ7000 mm(LV 11.2 m/hr)，h 1600 mm 
 
バッフル有り浮上槽 
φ7000 mm(LV 11.2 m/hr)，h 2600 mm 
 
 
バッフル有り浮上槽 
φ7000 mm(LV 11.2 m/hr)，h 3600 mm 
図 3-5 スケールアップ加圧浮上装置の検討構造 
 
53
 3.3 結果と考察 
(1) 浮上槽の流動状態 
図 3-1 の浮上槽について水中ビデオカメラを設置して，運転中の浮上槽内部を観察した
結果を図 3-6 に示す．槽の上表部では，混合室から出て反対側の端に至る流れがある一方
で，そのすぐ下ではこれとは反対向きの流れが存在しており，これらで循環流を形成して
いた (循環流領域)．その下側の層では，流れがほとんど観察されなかった(清澄領域)．清
澄領域では，下向きの流速があるはずであるが，この流速は，とても小さい(運転の LV=7 
m/hr から下向き平均流速は約 2 mm/sec である)ために，観測することができなかったと考
えられる．循環流領域では，フロックと気泡が多く存在し，その下側では，フロックのみ
が観察された．水深が深くなるに従いフロックの存在量は減少し，水深 0.6 m 以上では観
察されなかった． 
加圧浮上槽のガスホールドアップ(気泡の存在比)および流速ベクトルの CFD 解析結果を
図 3-7 に示す．浮上槽の表面付近に気泡が最も多く存在し，深くなるにつれて気泡の存在
量が減少している．表層では混合室から吐出する向き(矢印)に流れがあり，その下側では
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・二重線矢印は速い流れ(0.03 m/sec 程度以上)を
示す． 
・実線矢印は緩やかな流れ(0.005 m/sec 程度)を示
す．矢印の向きは流れの向きを表す． 
・両矢印は頻繁に流れの向きが変化することを表
す． 
・矢印がないのは顕著な流れが観察されなかったこ
とを表す． 
・G は気泡が観察されたことを表す． 
・F はフロックが観察されたことを表す． 
・N.D.は気泡及びフロックが観察されなかったこと
を表す 
図 3-6 水中カメラによる浮上槽内部の観察結果
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図 3-7 浮上槽の CFD 解析結果(上: ガスホー
ルドアップ分布，下: 液流速のベクトル表示)
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 これとは逆向きの混合室に向かう流れがあり，循環流を形成している．また，この循環流
の下側には，流速が小さく比較的流れが穏やかな領域が存在する． 
浮上槽の上部では循環流が形成され，気泡が多く存在すること，また，その下側では流
れがほとんど無く気泡も存在しないことを図 3-6 の観察と図 3-7 のCFD解析で確認した．
これらは，浮上槽における流れ構造についてのLundhら (2001) 19 )やAmato and Wicks 
(2009)13)の報告および気泡分布についてのHanら(2009)9)の報告と矛盾しない結果となった． 
また，清澄領域において，その上部では気泡付着フロックが存在するが，水深が深くな
る程フロックの存在が少なくなっていることが観察された．このことから，清澄領域で気
泡付着フロックの分離がなされており，清澄領域を大きく形成することが，フロックの存
在率が低い良好な処理水質を得るために重要であることがわかる． 
 
(2) バッフル設置による流動状態と滞留時間分布の変化 
浮上分離室の入口に棒状のバッフルを設置している図 3-2 の浮上槽の CFD 解析を行っ
た．浮上槽の側断面における流速分布を図 3-8 に示す．バッフル無し構造では，上部で循
環流を形成していて槽の中層以下が低い流速になっているのに対し，バッフル有り構造で
は，より上部から流速が低くなっている． 
バッフル設置前後のCFD計算と実験によるRTD曲線を図 3-9 に示す．両方の構造ともに
CFD計算結果からと実験結果からのRTD曲線はよく一致している．流速分布から水理的構
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図 3-8 浮上槽内流速分布の CFD 解析結果(上: バッフル無し, 下:バッフル有り) 
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図 3-9 RTD 曲線の CFD 解析結果と実験結果 
造の改善が予測されたバッフル有り構造は，バッフル無し構造に比べてトレーサーの出現
開始時間が遅くなっている．これはバッフル設置により循環流領域が減少し，清澄領域が
増えたためと考えられる．無次元化平均滞留時間(θm)は，バッフル無し構造が 0.90 なのに
対して，バッフル有り構造は 0.98 であり，バッフル有り構造の方が大きくなった．短い滞
留時間で流出する流れの大きさの程度を特徴付ける指標であるSFiの計算結果は，バッフル
無し構造が 0.22 なのに対して，バッフル有り構造は 0.15 であり，バッフル有り構造の方
が小さくなった． 
浮上槽の気泡付着フロックの流出割合分布(R(θf))を図 3-10 に示す．バッフル無し構造に
比べ，バッフル設置浮上槽はフロック浮上時間(θf)に対する流出率が低くなっており，浮上
槽としての浮遊物質除去能力が向上しているといえる． 
 
(3) バッフル設置による除去率の向上 
模擬排水を凝集加圧浮上処理した結果を図 3-11 に示す．処理水の平均浮遊物質濃度は，
バッフル無し構造は 5.1 mg/L(流出率 3%)であるのに対し，バッフル有り構造では 1.7 
mg/L(流出率 1%)となり，バッフル設置によって浮遊物質除去能力が大幅に向上することが
確認された． 
 
56
 0
10
20
30
40
50
60
70
80
90
100
0 0.5 1 1.5 2 2.5 3 3.5 4
θ f  (-)
R
 (
%
)
バッフル有り
バッフル無し
0
5
10
15
20
25
0 0.1 0.2 0.3 0.4 0.5 0.6 0.7
θ f  (-)
R
(%
)
 
図 3-10 加圧浮上装置からの SS の流出率曲線 
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図 3-11 加圧浮上槽からの SS 流出濃度の実験結果 
加圧浮上装置では気泡とフロックの付着過程で，気泡付着フロックの浮上速度の分布に
大きな幅ができる20)．このため，浮上槽において浮遊物質の除去率を高めるためには，浮
上速度がより低い(θfが大きい)気泡付着フロックを分離する必要がある． 
一般的に，加圧浮上装置を初めとする重力式の固液分離装置では，流出率は 10%程度以
下であり，除去しようとする粒子の浮上(沈殿の場合には沈降)速度の 1/3 程度のLVで設計
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 するのが良いといわれている．これは，θf =0.33 として設計することと同じである． 
流出率 10% (R = 10%)となるフロック浮上時間(これをθf10と表記する)を求めるため，図 
3-10 中において，Y軸のR = 10%から右に直線を引き，これに対応するX軸のフロック浮上
時間(θf10)を図示した．単純な形状の加圧浮上槽はθf10 = 0.38 であり，一般的な加圧浮上槽と
同程度の浮遊物質除去率といえる．また，バッフル有り構造はθf10 =0.5 である．バッフル
無し構造に比べて浮上速度が約 24%小さい気泡付着フロックを良好に分離できることから，
バッフル有り構造はより浮遊物質除去能力の高い構造であるといえる． 
バッフル無し構造に比べバッフル有り浮上槽ではトレーサー出現開始時間が遅くなっ
たために，あるフロック浮上時間(θf)に対するフロック流出率が低く，フロック流出率に対
応するフロック浮上時間(θf)が大きくなっている．  
フロックと気泡の付着過程は混合室で行われるため，バッフル有り無しによらず，気泡
付着フロックの浮上速度は等しいと考えられる．そこで，今回の浮遊物質除去試験におい
て，フロックの浮上速度分布が無いと仮定し，浮遊物質除去実績からフロックの浮上時間
を逆算してみる．バッフル無しで 3%流出するフロック浮上時間θf03 = 0.25 に対して，バッ
フル有りで 1%流出するフロック浮上時間θf01 = 0.32 であり，若干の差がある．実際の気泡
付着フロックの浮上速度にはかなり幅の広い分布があるといわれている20)．フロックの浮
上速度分布の成分ごとに図 3-10 のR分布から流出率を算出し，これらを足し合わせた合計
が総合的な処理水の浮遊物質量になる．浮上速度の分布があることがこの差の主要因であ
り，今後の検討課題である． 
 
(4) スケールアップ加圧浮上装置の構造検討 
大型の加圧浮上装置において処理水質の向上を行うためのバッフル設置効果を検討し
た．また，清澄領域を大きくして処理性能を向上させるためには，水深を大きくすること
も有効と考えられる．しかしながら，水深を大きくするためには，鋼材を多く要し，掘削
にも多くの労力を要すことから，処理性能を得るために適切な水深を決定した． 
流速ベクトルの分布を図 3-12 に示す．スケールアップ構造では，バッフル無しの浮上
槽は，LV 6.8 m/hr の場合と LV 11.2 m/hr の場合共に，分離部のほぼ全域が流速の大きな循
環流領域になっており，その下側の清澄領域はほとんど形成されていない．小型の浮上槽
(図 3-7)において，槽の上部のみが循環流領域になっていて，その下側に清澄領域が形成
していたのとは異なる傾向を示している．長さ規模の拡大に伴う慣性力の影響の増大とア
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バッフル無し浮上槽 
φ9000 mm(LV 6.8 m/hr)，h 1600 mm 
 
 
バッフル無し浮上槽 
φ7000 mm(LV 11.2 m/hr)，h 1600 mm 
 
 
バッフル有り浮上槽 
φ7000 mm(LV 11.2 m/hr)，h 1600 mm 
 
バッフル有り浮上槽 
φ7000 mm(LV 11.2 m/hr)， 
h 2600 mm 
 
バッフル有り浮上槽 
φ7000 mm(LV 11.2 m/hr)， 
h 3600 mm 
図 3-12 スケールアップ加圧浮上装置の CFD 解析結果(流速のベクトル表示) 
 
スペクト比（縦横比）が小さくなったことが清澄領域の縮小の原因と考えられる．バッフ
ル有り浮上槽(LV 11.2 m/hr ，h 1600 mm)では，循環流領域が小さくなり，清澄領域が形成
しており，処理性能の向上が期待できる．さらに，深さ h を大きくした構造(h 2600 mm お
よび h 3600 mm)では，循環流領域の大きさは変わらず，その下側の清澄領域の大きさが大
きくなっており，さらに処理性能の向上が期待できる． 
浮上槽内のフロックの存在比分布を浮上速度が 15 m/hr の場合を例に図 3-13 に図示する．
バッフル無しの浮上槽では，循環の下降流に随伴されて流出するフロックが多く存在する．
バッフル有り浮上槽(LV 11.2 m/hr ，h 1600 mm)では，このフロック随伴が小さくなってお
り，処理水に流出するフロックの濃度も低くなっている．さらに，水深を大きくした浮上
槽においては，清澄領域部でフロックの分離が行われており，処理水側に流出するフロッ
クはかなり少なくなっている． 
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φ9000 mm(LV 6.8 m/hr)，h 1600 mm 
 
 
バッフル無し浮上槽 
φ7000 mm(LV 11.2 m/hr)，h 1600 mm 
 
 
バッフル有り浮上槽 
φ7000 mm(LV 11.2 m/hr)，h 1600 mm 
バッフル有り浮上槽 
φ7000 mm(LV 11.2 m/hr)， 
h 2600 mm 
バッフル有り浮上槽 
φ7000 mm(LV 11.2 m/hr)， 
h 3600 mm 
図 3-13 スケールアップ加圧浮上装置の CFD 解析結果(フロックの存在率の分布，フロ
ック浮上速度=15 m/hr) 
 
各浮上槽構造についての気泡付着フロックの上昇速度とフロック流出率の関係を図 
3-14 に示す．LV 11.2 m/hr のときの，横流式浮上槽と垂直流式浮上槽の理想流出率も併せ
て示している．検討した全ての構造において，浮上槽の LV に比べて気泡付着フロックの
浮上速度がとても小さい(7.0 m/hr)ときには，大部分といえる 80％程度のフロックが処理水
と共に流出しており，構造の違いによる大差はない．また，どの浮上槽も，気泡付着フロ
ックの上昇速度の増大に伴い，フロックの流出率は減少している．気泡付着フロックの浮
上速度が浮上槽の LV に近い範囲のときに，槽構造によるフロックの流出率の違いが顕著
60
 0
0.1
0.2
0.3
0.4
0.5
0.6
0.7
0.8
0.9
1
1.1
0 5 10 15 20
気泡付着フロックの上昇速度 (m/hr)
フ
ロ
ッ
ク
流
出
率
 (-
)
バッフル無し, LV 6.8 m/hr, h 1600 mm
バッフル無し, LV 11.2 m/hr, h 1600 mm
バッフル有り, LV 11.2 m/hr, h 1600 mm
バッフル有り, LV 11.2 m/hr, h 2600 mm
バッフル有り, LV 11.2 m/hr, h 3600 mm
横流式理想流出率(LV 11.2 m/hr)
垂直流式理想流出率(LV 11.2 m/hr)
 
図 3-14 スケールアップ加圧浮上装置の CFD 解析結果(気泡付着フロックの上昇速度とフロ
ック流出率の関係) 
となっている． 
検討を行った気泡付着フロックの浮上速度範囲において，バッフルの無い LV 6.8 m/hr
の浮上槽に比べ，バッフルの有る LV 11.2 m/hr の浮上槽は流出率が低い．このことから，
今回の条件では，バッフルは，LV を少なくとも 6.8 m/hr から 11.2 m/hr に 1.6 倍以上高め
る効果があるということができる．また，液深を 1600 mm から 2600 mm に深くすると大
幅に処理水水質が良くなる．2600mm から 3600mm にするとさらに良くなるものの，大き
な違いは無い．よって，水深 2600 mm が適当な水深であるといえる． 
本検討により，大型の加圧浮上装置においても処理水質の向上のために，バッフル設置
が有効であり，LV を大幅に高めることができるものと考えられた．また，浮上槽水深は，
処理性能と設置コストや環境負荷の両方に相反する影響を及ぼすが，CFD 解析を用いた検
討により，適切な水深を決定することができることを示した． 
本検討に基づき構造を決定し設置した加圧浮上装置は，実際の処理において良好な処理
性能を発揮している． 加圧浮上装置単独ではSS除去が十分でないために，その後段には
砂ろ過装置が設置されることが多い．砂ろ過器では，通常，流入原水SSの 50%を除去する
ものとされる．本章の検討から，バッフル設置や深さ最適化による加圧浮上装置の性能向
上により，これ以上の処理水の向上が見込めることから，処理性能上，砂ろ過装置の設置
61
 は不要となる．実際，この加圧浮上設備は後段に砂ろ過設備を設置しておらず，設置スペ
ースの大幅低減や砂ろ過装置の運転に伴うCO2発生と経費削減に貢献している． 
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 3.4 結言 
本章では，バッフル設置加圧浮上槽における流れ構造の変化と浮遊物質除去性能の向上
を，CFD 解析および実験で検討した結果，以下の結論を得た． 
・ 気液 2 相流の CFD 解析で，滞留時間分布を精度良くシミュレーションすることができ
る． 
・ 浮上槽上部の循環流を抑制することで清澄領域を増やし，浮遊物質除去率を上げるこ
とを意図して，流体抵抗を与えるバッフルを設置した構造を検討した．流速分布の違
いから狙い通りのバッフルによる循環流の抑制効果が確認できたといえる．滞留時間
分布を表すトレーサー流出曲線において，バッフルを設置して循環流を抑制した構造
でトレーサーの出現開始時間が遅くなっている．また，流出曲線の中央値が遅い時間
になり，短滞留時間流れの大きさを示す指数であるSFi値が小さくなっている．バッフ
ル有り構造では，循環流の領域が小さくなり，清澄領域が大きくなったために短い滞
留時間で流出する原水の割合が小さくなったと考えられ，フロックが 10%流出するフ
ロック浮上時間(θf10)を 0.38 から 0.5 へ増加させることができる． 
・ 実際の浮遊物質の除去においても，加圧浮上槽にバッフルを設置することで浮遊物質
の除去率が 97%から 99%に増加し，流出してしまう浮遊物質濃度を 3 分の 1 に減少さ
せることができた． 
・ 大型の加圧浮上装置においても処理水質の向上のために，バッフル設置が有効であり，
LV を大幅に高めることができるものと考えられた．また，浮上槽水深は，処理性能と
設置コストや環境負荷の両方に相反する影響を及ぼすが，CFD 解析を用いた検討によ
り，適切な水深を決定することができることを示した．さらに，加圧浮上装置の性能
向上は後段の砂ろ過装置の省略といった波及効果も生み出すことができる． 
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 第4章 嫌気性消化槽の混合検討 
4.1 緒言 
活性汚泥装置から引き抜かれた余剰汚泥は，多くの場合，嫌気性消化法により，安定化
と減量が行われる．処理性能を発揮するためには，嫌気性消化槽内を均一に混合すること
が重要である1), )2 ．この検討のために，従来からの実験的な方法3), )4 に加え，近年は，CFD
解析を用いた検討も行われている．しかしながら，報告されているCFD解析を用いた嫌気
消化槽の混合は，合成粘性物質5)や机上規模装置6), )7 を対象として，死領域，混合強度およ
び短絡流などの観点から研究がなされているものの，実際の嫌気性消化汚泥の粘性用いて，
実装置規模の嫌気性消化槽を対象として検討を行った例は無い．また，混合に要する時間
について検討を行った報告もない． 
原泥投入後，混合が終わらないうちに次の投入を行うと，入口と出口の配置によっては，
前回投入したばかりの汚泥が短い滞留時間で系外に出てしまうために，消化率が減少して
しまう．また逆に，均一化が完了した後も攪拌を継続することはエネルギーの無駄である．
このため，均一化のための必要混合時間の定量化が重要である． 
また，攪拌混合には汚泥のレオロジー特性が大きな影響を及ぼすため，混合の検討には
これを的確に把握する必要があるが，近年技術的改善が進んでいる高温高濃度嫌気性消化
8)の混合検討については，高温消化の汚泥に関して，比較的高濃度の領域，かつ，高温消
化の温度域においての調査例は無く，さらに中温消化の汚泥と比較検討した報告もない． 
これらの背景から，本章では，第一に，中温と高温の嫌気性消化汚泥のレオロジー特性
を明らかにした．中温と高温の嫌気性消化汚泥の粘性を比較検証するために，同一の下水
汚泥を基質として温度以外の条件が完全に等しい 2 系列で中温嫌気性消化槽と高温嫌気性
消化槽を運転し，両消化汚泥の粘性特性の違いを明確化した．これは処理施設で嫌気性消
化プロセスを中温条件から高温条件に変更する際に，汚泥の粘性変化に伴う攪拌装置の改
造や運転条件の変更を考察しやすくすることを意図したものである．次に，ここで明らか
にされたレオロジー特性方程式を組み入れた CFD モデルを構築し，嫌気性消化槽の均一化
時間の定量化に焦点をあてた混合の検討を行った． 
これらの検討の結果，攪拌機械の運転時間最適化により，無駄な攪拌動力が減る等，環
境負荷低減への方向性を示した． 
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 4.2 方法 
(1) 中温と高温の嫌気性消化汚泥のレオロジー特性の測定 
① 汚泥の調整 
本章では，温度以外の条件は完全に等しい 2 系列の嫌気性消化試験装置を運転して，中
温と高温の消化汚泥を得ることで，中温と高温の汚泥の粘性を比較できるものとした．こ
の試験装置を模式的に図 4-1 に示す．試験装置は，有効容積 0.915 m3の嫌気性消化槽およ
び遠心濃縮による固液分離装置等から構成される．嫌気性消化槽の運転温度は，高温条件
の装置（以下，高温系と記す）では 50 - 53℃，中温条件の装置（以下，中温系と記す）で
は 33 - 35℃にそれぞれ保った． 
高温系の種汚泥は高温嫌気性消化プロセスが行われているM下水処理施設から採取し，
中温系の種汚泥はT下水処理施設の中温の嫌気性消化施設から採取した．それぞれの嫌気
性消化槽にT下水処理施設の加圧浮上濃縮装置から採取した濃縮余剰汚泥(濃度 35 g/L，
TVS/TS比 0.82-0.84)を 38 L/dayの負荷(容積負荷 1.5 kg/m3 d)で投入しHRTを 24 dayに制御
した．嫌気性消化槽からオーバーフローした汚泥に微量の高分子凝集剤を添加し，遠心濃
縮機による固液分離処理を行い，濃縮汚泥を嫌気性消化槽に返送し，槽の汚泥濃度を約 70 
kg/m3に維持した．これは，濃縮によって固形物濃度を高めることにより，高濃度嫌気性消
化の汚泥粘性を測定するためである．この濃縮時に添加する高分子凝集剤については，滞
留時間 30 日間の実験系において消化反応や粘性に及ぼす影響は顕著に現れないことが報
告されており9)，この理由の一つとしては嫌気性消化で生物的に分解する9)ことなどが考え
られている．このことから本実験において濃縮時に添加する高分子凝集剤が汚泥粘性に与
える影響はほぼ無視できると考えられる． 
高温系と中温系の 2 系列の嫌気性消化槽を 5 ヶ月間運転して種汚泥の影響が無視できる
状態にしてから，それぞれの嫌気性消化槽から汚泥を採取した．汚泥のTVS/SS 比は 0.6
下水余剰汚泥
消化ガス
固液分離機
濃縮汚泥
脱離液
嫌気性消化槽
(中温33-35 ℃)
高分子凝集剤
下水余剰汚泥
消化ガス
固液分離機
濃縮汚泥
脱離液
嫌気性消化槽
(高温 50-53 ℃)
高分子凝集剤
図 4-1 中温と高温の汚泥を準備するための嫌気性消化槽試験機 
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 であり，レーザ回折式粒度分布測定装置(島津製作所製 SALD-7000) による平均粒径の測
定結果は，中温消化汚泥は 32 μm，高温消化汚泥は 20 μmであった．予備試験として，
遠心濃縮の脱離液で希釈した汚泥と水道水で希釈した汚泥の粘性を比較したところ，擬塑
性流体の粘性パラメータ（構造粘度指数nおよび擬塑性粘度 µp）の値は両者で差が無かっ
た．このことから希釈液として実験操作が簡便な水道水を使うことができるものと判断し，
消化汚泥を水道水で希釈して汚泥濃度を段階的に変えた粘性測定用の試料を得た．測定に
用いた汚泥濃度を表 4-1 に示した． 
 
② 汚泥の粘性パラメータ 
一般の生物汚泥は，擬塑性流体の特性を有することが報告されている10) - 15)．また，擬塑
性流体の粘性パラメータ(nおよびµp)は，生物汚泥の濃度で表現できることが指摘されてい
る10), ), 16 17)．そこで，汚泥濃度に対するnとµpの関係を高温消化汚泥と中温消化汚泥について
それぞれ調べれば，両者の特性の違いを定量的に比較できると考えられる．擬塑性流体の
レオロジー方程式を(4-1)式に，粘性パラメータである構造粘度指数(n)および擬塑性粘度
(µp)と汚泥濃度の関係式10)，16)，17)を(4-2)と(4-3)式にそれぞれ示す． 
( )1  <⎟⎟⎠
⎞
⎜⎜⎝
⎛−= n
dy
dv
n
Pµτ
 
(4-1)
( )Xbexpan ⋅⋅=  (4-2)
( )XdexpcP ⋅⋅=µ  (4-3)
ここで，τ: 剪断応力(Pa), µp: 擬塑性粘度(Pa sn), n: 構造粘度指数(-), (-dv/dy): 剪断速度
(s-1), a, b: n についての定数(-), c, d: µp についての定数(Pa sn), X: 汚泥濃度(g/L)である． 
粘性パラメータの測定は，Murakamiら10)や遠藤ら13)の方法に従い，図 4-2 に示した管型
測定装置によって行った．この装置は円管内を移動する汚泥の平均流速(Vm)と圧力損失
(∆P)の関係を求めるものである．循環の流量が低く管内を流れる平均流速が小さい条件で
は汚泥の流れは層流状態を呈する．この状態でのVmと∆Pの関係から(4-4)式に従って粘性パ
表 4-1 粘性測定試験のための汚泥濃度 
 汚泥濃度 (g/L) 
中温嫌気性消化汚泥 72, 66, 63, 57, 55, 53, 49, 39, 19 
高温嫌気性消化汚泥 67, 59, 48, 37, 35, 27 
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 ラメータを算出18)した． 
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(4-4)
ここで， ∆P: 圧力損失 (Pa), L: 長さ (m), Vm: 平均流速 (m/sec), D: パイプ内径 (m)であ
る． 
この測定装置は，直径 16 mm の硬質 PVC 製パイプ，差圧計(測定範囲 50 kPa)，インバー
ター制御流量可変型定量ポンプ，電磁流量計および恒温装置から構成される．ポンプによ
り管路内の汚泥を循環し，2.5 m の助走区間後の 1 m の区間の圧力差を測定した．それぞ
れの消化汚泥の温度は，ヒーターによって嫌気性消化槽と同じに保った． 
表 4-1 に示した消化汚泥のうち，汚泥濃度 19 g/L，49 g/Lおよび 72 g/Lの中温消化汚泥
を用いて得られた平均流速(Vm)と単位長さ当りの圧力損失(∆P/L)の測定結果（図 4-3）をも
とに，粘性パラメータの測定方法を説明する．汚泥濃度が低い条件(19 g/L)では，∆P/Lのプ
ロットは流速Vm=0.7 m/sec で屈曲点を示し，これより低い流速では，直線の傾きは 1 より
小さい 0.58 を示した．このことからこの汚泥はVm が 0.7 m/secより低い条件で層流状態を
呈するものと判断した．また，屈曲点よりも流速が速い範囲では直線の傾きは乱流を示す
1.6 が得られた．水道水を用いた実験では測定した全流速範囲で傾きが 1 よりも大きく乱
流状態を呈した．汚泥濃度が高い 2 条件(49 g/L, 72 g/L)では，どのプロットもそれぞれひと
つの直線上に表され，これらの傾きは 1 より小さかった．このことから，これらの汚泥は
測定の全ての範囲で層流状態を呈すると判断された．このようにしてグラフの傾きが 1 よ
り小さい層流の範囲における測定結果から(4-4)式を使って汚泥のµPとnを求めた． 
Sludge 
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2,500 mm
Pump
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図 4-2 循環管型の汚泥粘性測定装置 
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図 4-3 粘性パラメータ(µP 及びn)の決定のための測定データ例 
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図 4-4 混合を検討した嫌気性消化槽の構造  
 
(2) 嫌気性消化槽の混合均一化時間の把握 
① 混合を検討した嫌気性消化槽 
本章では， H浄化センターで操業中の嫌気性消化槽の混合を検討対象とした．槽形状の
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 詳細を図 4-4 に示す．ここでは，中温の嫌気性消化が行われており，汚泥濃度は 63 g/Lで
ある．消化槽容積は 1100 m3であり，槽内にはドラフトチューブ型の機械攪拌装置が装備
されている．ドラフトチューブのスクリューが下降流を作り，消化槽内に循環流を形成さ
せる． 
 
② トレーサー試験 
トレーサー試験を実施して嫌気性消化槽の混合状態を測定し，これを用いて，CFD解析
による計算の精度を確認した．トレーサー物質としてはリチウムイオンを使用した．濃度
40%の塩化リチウム溶液 100 kgを混合生汚泥と共に嫌気消化槽へ投入した．投入流量は 100 
m3/hr，投入時間は 10 min であり，トレーサー投入後混合を開始した．槽の出口部の消化
汚泥を採取し，試料中のリチウムイオン濃度を原子吸光光度法によって測定した． 
試験と同一条件で CFD 解析を行い，両方のトレーサー応答曲線を比較した． 
 
③ CFD解析モデルと解析方法 
消化槽内の流動状態を解析するために均一流体の単相流モデルを採用した．多くの既往
の研究10), 16), )-19 21)と同様，嫌気性消化汚泥を汚泥粒子が均一に含む混合流体として扱った． 
支配方程式は式(4-5)式および (4-6)式に示す連続式と運動量保存式である． 
0=∂
∂
i
i
x
u
 
(4-5)
i
j
i
j
a
jj
i
j
i B
x
u
xx
P
x
uu
t
u +⎟⎟⎠
⎞
⎜⎜⎝
⎛
∂
∂
∂
∂+∂
∂−=⎟⎟⎠
⎞
⎜⎜⎝
⎛
∂
∂+∂
∂ µρ
 
(4-6)
ここで，ui: 流速(m/s)，ρ: 密度(kg/m3)，P: 圧力 (Pa)， µa: 見かけ粘度(Pa s)である．Bi: は
攪拌スクリューによる体積力(N/m3)であり，式(4-7)で定義する． 
S
i
i V
RB =
 
(4-7)
ここで，Ri: スクリューの反力(N)，VS: モデル化したスクリューの体積 (m3)である． 
トレーサーの流れをモデル化するために，スカラーの移動方程式をシミュレーションモ
デルに追加した((4-8)式)． 
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 ここで，Φ: トレーサー濃度(kg/m3)，DΦ: トレーサーの拡散係数(m2/s)である． 
一般に生物汚泥は，擬塑性流体の特性を有すると考えられており，擬塑性流体のレオロ
ジー方程式は(4-9)式で表すことができる10), 13), 21) - 24)． 
( )1<⎟⎟⎠
⎞
⎜⎜⎝
⎛−= n
dy
dv
n
pµτ
 
(4-9)
非ニュートン流体では，見かけ粘度(µa)は剪断速度の関数となり，(4-10)式で表すことが
できる． 
1−
⎟⎟⎠
⎞
⎜⎜⎝
⎛−=
n
pa dy
dvµµ
 
(4-10)
嫌気性消化槽内のレイノルズ数が低いという想定に基づき，層流モデルとした．本章の
標準的な運転条件下において，(4-11)式19), 25)から計算されるレイノルズ数(Rep)は 0.34 であ
る． 
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ここで， Va: 嫌気性消化槽内の代表流速(m/sec), Da: 嫌気性消化槽の代表径 (m), Q: ス
クリューから吐出される流量(m3/s)である． 
嫌気性消化槽の解析構造は，ANSYS Design Modeler およびANSYS CFX-mesh を使って
作成した．CFD解析モデルの作成と計算にはCFX 5.7 を使った．解析構造は 3 次元のテト
ラメッシュ（エレメント数約 10,000）とした．壁面条件は，槽壁およびドラフトチューブ
壁はnon-slip条件とし，水面はslip条件とした．計算システムは，Pentium M PC (1700 MHz)
を使用した．流体解析は，異なる 4 種の汚泥濃度(0，19，63 および 72 kg/m3 )で実施した．
ドラフトチューブ内の機械攪拌機をモデル化するため，(4-7)式の反力(Ri) を設定した．
(4-6)式で与えた体積力によってドラフトチューブ内に下降流が発生する．1 日当たり循環
回数(N)を(4-13)式で定義した． 
RTV
QN 24360024 =⋅⋅=
 
(4-13)
ここで，V: 嫌気性消化槽の容積(m3)，TR: 循環時間(hr)である．1 日当たり循環回数(N)
については，好ましい攪拌として，8 day-1以上と考えられている26)．各々の汚泥濃度につ
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 いて反力(Ri)と汚泥流量(Q)の関係を予め計算しておき，1 日当たり循環回数(N) = 8，14，
19 および 24 day-1について，トレーサーの混合を検討した．消化槽の入口からトレーサー
を投入した後，攪拌を開始し，一定時間間隔毎の計算結果を使って混合状態の解析を行っ
た． 
 
④ 均一性の評価 
混合装置における均一性を定量化するために多くの研究者によって統計学的な手法が
用いられている27)-32)．本章では，消化槽内の混合の経過を評価するために，トレーサー濃
度の空間的分布の時間変化を用いた．混合の経過を一つの指標を用いて特徴付けるために，
均一性指標(UI: Uniformity Index)を統計学的パラメータであるRMD(Relative Mean Deviation, 
比平均偏差)を用いて定義した((4-14) - (4-16)式)． 
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ここで，UI: 均一性指数(-), Ci: 局所的トレーサー濃度 (kg/m3), C’: 消化槽内平均トレーサ
ー濃度(kg/m3), Vi: 流体解析のための微小体積(m3) ,V: 嫌気性消化槽体積(m3)である． 
定義からUIは 0 - 2 の範囲の値をとる．UIの最大値(UIMAX = 2)は，トレーサーが極限的に
微量な領域(Vi=1)内に存在するときに計算される ((4-17)式)．トレーサーが投入された直後
がこの状態に相当し，この値は混合の進行と共に減少する． UIの最小値(UIMIN = 0)は，消
化槽内にトレーサーが均一に存在し，すべての領域において，Ci = C’ となったときに計算
される((4-18)式)． 
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 4.3 結果と考察 
(1) 嫌気性消化汚泥のレオロジー特性の測定 
① 中温および高温消化汚泥の構造粘度指数(n) 
中温系および高温系の汚泥について，汚泥濃度と構造粘度指数(n)の関係を図 4-6 に示す．
中温系の汚泥は実験範囲である汚泥濃度 19 g/L - 72 g/Lの範囲で，汚泥濃度とnの対数が直
線関係を示した．汚泥濃度とnの関係については，4 - 10 g/Lの臨界濃度を境に，nが急に変
化して低濃度側で 1 に近づくことが報告されている13)，14)， )33 ．このことは汚泥の粘性特性
がこの臨界濃度を境に擬塑性流体(n < 1)からニュートン流体(n = 1)に変化することを意味
する．既往の研究による中温消化汚泥におけるこの臨界濃度13)，14)，33) (4 g/L - 10 g/L)を図 
4-6 に点線で図示した． 
一方，本章において高温系汚泥はニュートン流体と擬塑性流体の臨界濃度は約 40 g/L と
なり，中温消化汚泥に比べて数倍高い値が得られた．この高温消化汚泥の臨界濃度を図 4-6
に図示した．また，高濃度で擬塑性流体に変わった後の構造粘度指数(n)は高温消化汚泥と
中温消化汚泥でほぼ等しく，汚泥濃度に対してほぼ同一の直線上にプロットされた．この
汚泥濃度と構造粘度指数(n)の関係式(式(4-2))の係数 a は，中温消化汚泥では a = 0.68(-)，高
温消化汚泥では a = 0.66 (-)となり，ほぼ等しい値になった．係数 b についても，中温消化
汚泥と高温消化汚泥共に b = 0.0069 (-)となり，等しい値になった． 
 
② 中温および高温消化汚泥の擬塑性粘度(µp) 
中温系および高温系の汚泥について，汚泥濃度と擬塑性粘度(µp)の関係を求めた結果を
図 4-5 に示す．中温消化の汚泥について，実験範囲である汚泥濃度 19 g/L - 72 g/Lの範囲で，
汚泥濃度とµPの対数は直線関係を示した．一方，高温消化汚泥は，ニュートン流体と擬塑
性流体の臨界濃度(X = 40 g/L)を境に，µPが急激に変化した．このため汚泥濃度とµPの対数
の関係は汚泥濃度 40 g/Lを境に濃い側と薄い側で 2 種類の直線によって表された． 
汚泥濃度が 40 g/L以上の高濃度条件では高温消化汚泥のµPは中温消化汚泥の約半分であ
った．汚泥濃度と擬塑性粘度(µp)の関係式(式(4-3))の係数cは，中温消化汚泥ではc = 0.0184 
(Pa sn)，高温消化汚泥では c = 0.0095 (Pa sn)となり，高温消化汚泥は中温消化汚泥に比べ約
1/2 の値になった．直線の傾きを表す係数dは，中温消化汚泥ではd = 0.071 (-)，高温消化汚
泥ではd = 0.070 (-)となり，ほぼ等しい値になった． 
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図 4-5 中温および高温の嫌気性消化汚泥の汚泥濃度と擬塑性粘度(µp)の関係 
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図 4-6 中温および高温の嫌気性消化汚泥の汚泥濃度と構造粘度指数(n)の関係 
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 汚泥濃度が 40 g/L以上の高濃度条件では高温消化汚泥と中温消化汚泥でnの値はほぼ等
しいものの，高温消化汚泥のµPは中温消化汚泥の約 1/2 であるため，見かけの粘度は高温
消化汚泥では中温消化汚泥のおよそ半分になる． 
 
③ 汚泥粘度から見た高温消化で可能な汚泥濃度 
図 4-6および図 4-5に示したように中温と高温の消化汚泥の粘性特性は大きく異なった．
このことから，中温消化汚泥のデータをもとに高温消化プロセスの嫌気性消化槽の攪拌混
合を検討することは適切でないと考えられる．  
高温消化汚泥は，汚泥濃度が 40 g/L 以上の高濃度条件では，同濃度の中温消化汚泥に比
べ，粘度が約半分になるため，高濃度消化に起因するアンモニア阻害のような生物学的な
制限を別にすれば，より濃度の高い条件でもリアクターを運転可能である．そこで，処理
施設で嫌気性消化プロセスを中温条件から高温条件に変更する際に，汚泥の粘性変化に伴
う攪拌装置の改造や運転条件の変更を考察しやすくすることを意図し，中温消化性汚泥と
同じ粘度となる高温消化性汚泥の濃度を求めた．上で得られた結果をもとに，中温消化汚
泥と同じ粘度を示す高温消化汚泥の濃度を図 4-7 に整理した． 
同じ粘度になる汚泥濃度は高温消化汚泥の方が中温消化汚泥よりも 10 g/L ほど高い．よ
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図 4-7 中温嫌気性消化汚泥と同一粘度になる高温嫌気性消化汚泥濃度 
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 って，通常の高濃度消化の条件(汚泥濃度> 30 g/L)で運転している中温消化の嫌気性消化槽
は，高温消化に切り替えることによって，攪拌機のモーター容量を増強することなく，約
10 g/L の濃度を高めた運転が可能である．また，同じ濃度以下であれば，切り替える前よ
りも少ない投入動力で汚泥を攪拌混合することができると考えられる． 
 
④ 中温と高温消化汚泥の粘性の違いの要因 
固形物を含む懸濁液では，懸濁物質の濃度，懸濁物質間の相互作用や液の粘度等が懸濁
混合液の粘性に影響を与える．この中で粘度の温度依存性については，擬塑性流体につい
て，ニュートン流体特性をもつ均一流体と同様に，(4-19)式に示す関係が成り立つことが
実験的に確認されている34)．  
 ( )T/BexpAP −⋅=µ  (4-19)
ここで， A: 係数(-), B: 係数 (-), T: 温度 (K)である． 
この式は液温の低下に伴い擬塑性粘性係数(µP)が指数的に増加することを示す．そこで
中温消化汚泥に比べて高温消化汚泥の粘性が低い原因について温度の影響を把握するため
に，高温消化汚泥を冷やして粘性パラメータを中温消化汚泥と比較する追加実験を行った．
その結果を図 4-8 に示す． 
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図 4-8 汚泥(X = 67 g/L)の粘性に対する温度の影響 
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 高温消化汚泥のµPは温度の低下に従ってわずかに増加するものの，中温条件(32℃)まで
冷却してもµP= 1.3 (Pa sn)に留まり，中温消化汚泥の消化汚泥のµP= 2.2 (Pa sn)よりも明らかに
小さかった．したがって，高温消化汚泥の粘性が中温消化汚泥より低くなる現象には，水
温よりも汚泥固形物の物性自体が強く影響していることがわかった． 
一方，高温消化汚泥はニュートン流体から擬塑性流体に変化する臨界濃度が高く，中温
消化汚泥に比べ高濃度での粘度が低かった．ニュートン流体から擬塑性流体へ変化は粒子
間の相互作用が大きくなることで生じることから，この臨界濃度が高いことは粒子間の相
互作用が弱いことを示している．また，同じ濃度での粘度が低いこともまた粒子間の相互
作用が弱いことを示している． 
この粘性の違いの原因の一つには，消化汚泥の微生物叢の違いに伴う固形物性状の違い
が影響していると考えられる．本章の高温と中温の消化汚泥の平均粒径はそれぞれ 20 μ
m および 32 μmであった．平均粒径の違いが粘度の違いとなる一因となっている可能性
がある．更に，平均粒子径以外に汚泥粘性に影響を与える固形物性状としては，体積濃度，
粒径分布，表面電荷，形状および粘着力など35)，36), 37)が考えられる．これらの影響につい
て検討し，nおよびµPの実験式に反映することは今後の課題である． 
本章で得られた消化汚泥の粘性パラメータと既往の経験式を表 4-2 に整理した．それぞ
れ著者によって近似式が異なっており，固形物性状もほとんど記述していないものが多い
ため比較は困難であるものの，著しいものはµPが 1 桁程度以上異なっている．これは，上
述のように経験式で用いられている汚泥の濃度以外に，粘性パラメータに強く影響を与え
る因子が存在する可能性を示唆している． 
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 表 4-2 本章で得られた消化汚泥の粘性パラメータ測定式と既往の測定式 
Reference Viscosity  model Empirical equation Viscometer 
Sludge  
concentration 
(g/L) 
Temp. 
(°C) 
Mesophilic sludge ( )X071.0exp018.0p ⋅⋅=µ , 
( )X0069.0exp68.0n ⋅−⋅=  
Pipe 19 - 72 33 - 35
This study P Thermophilic sludge ( )X070.0exp0095.0p ⋅⋅=µ , ( )X0069.0exp66.0n ⋅−⋅=  
Pipe 48 - 67 50 - 53
( )X0959.0exp041.0p ⋅⋅=µ , 
( )X0102.0exp521.0n ⋅−⋅=  Rotational 10.5 - 44.2 20 Murakami, 
200117)
P ( )X0959.0exp104.0p ⋅⋅=µ , 
( )X0178.0exp322.0n ⋅−⋅=  Pipe 10.5 - 44.2 20 
Moeller, 
199714)
P 2758.0P =µ , 4268.0n =  Rotational 10.5 Not available 
遠藤, 
198013)
P 76.15p X1016.6 ⋅⋅= −µ ,  329.0X27.2n −⋅= Pipe 4 - 30 20 - 30
P 87.25p X1019.5 ⋅⋅= −µ ,  473.0X03.2n −⋅= Rotational 6.5 - 16 10 - 36松原, 
199314) B 32.2B X00135.0 ⋅=τ ,  32.1B X000247.0 ⋅=η Rotational 6.5 - 16 10 - 36( ) 021.0X0358.0X0024.0p +−−=µ  
( ) 876.0X0163.0X00011.0n −−=  P 
399.25
p X1043.3 ⋅⋅= −µ ,  483.0X397.2n −⋅=
( ) 01.0X00099.0X000003.0B −+−=τ  ( ) 845.3X2406.0X00416.0B −+=η  
Lottio, 
199711)
B 
302.1
B X000175.0 ⋅=τ ,  856.1B X0126.0 ⋅=η
Rotational 12 - 76 20 
Slattter, 
199738)
Y X425.0
X13400
3
y −=τ , 
3.35
Wy 425.0
X1
−
⎟⎠
⎞⎜⎝
⎛ −= µη
1X00459.0X0000156.0m
2 +−−=  
Rotational 31.7, 46.4, 66.2 35 
P: Pseudoplastic; 
n
p dy
du
⎟⎟⎠
⎞
⎜⎜⎝
⎛= µτ ,B: Bingham Plastics; ⎟⎟⎠
⎞
⎜⎜⎝
⎛+=
dy
du
BB ηττ , Y: Yield Pseudoplastic; 
m
yy dy
du
⎟⎟⎠
⎞
⎜⎜⎝
⎛+= ηττ  
where，τB : yield stress for Bingham Plastics model (Pa), ηB : plastic viscosity for Bingham Plastics model(Pa s), τY : 
ield stress for Yield Pseudoplastic model model (Pa), ηY : plastic viscosity for Yield Pseudoplastic model(Pa sn), m : yield 
tress for Bingham Plastics model (Pa), µW: viscosity of water(Pa s) 
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 (2) 嫌気性消化槽の混合均一化時間の把握 
① 実験と CFD解析のトレーサー応答曲線の比較 
トレーサー応答曲線の実験結果を図 4-9 に示す．混合を開始してすぐに高い濃度のトレ
ーサーが出口部において検出された．その後，トレーサー濃度は増減しながら最終濃度に
近づいた．トレーサー濃度の増減は，消化槽内にドラフトチューブを通じての循環流が存
在することを示している39)．濃度の頂点の時間間隔から，循環時間(TR)を算出したところ，
最初の頂上から次の頂上までの所要時間は 1.25 hr であった．この時間間隔から内部循環
時間(TR)は，1.25 hr と考えられた．このとき 1 日当たり循環回数(N)は，19 day-1 となる． 
次に，当該汚泥濃度(63 g/L)の中温嫌気性消化汚泥の粘性特性パラメータ(図 4-6 および
図 4-5)を(4-10)式の入力値として設定し CFD 解析を実施した．また，トレーサー試験によ
り求めた 1 日当たり循環回数(N)から汚泥吐出量 Q を設定した．CFD 解析によるトレーサ
ー応答曲線を図 4-9 に合せて示す．解析によるトレーサー応答曲線は，実験結果のトレー
サー濃度の増減挙動および一定になる時間をよく再現している． 
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図 4-9 実験と CFD 解析によるトレーサー応答曲線 
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 ② 均一化時間(TH)と均一性評価指標(UI) 
嫌気消化槽に投入したトレーサーが撹拌により混合される様子を図 4-10 に示す．投入
したトレーサーは，スクリューにより生じたドラフトチューブの下降流により，ドラフト
チューブの上端から吸い込まれて，ドラフトチューブ下端から吐出された．循環しながら
槽全体へ拡散した．トレーサー投入箇所の上方の隅にトレーサー濃度の濃い箇所が長い時
間残った．その一方で，トレーサー投入箇所の反対側の上隅にはトレーサーが長い時間到
達しなかった． 
消化槽内の時間的空間的なトレーサー濃度の分布についての計算結果から一定時間間
隔毎にUI値を計算した．トレーサーの混合状態を示すUI値を図 4-10 に合せて示す．混合
の進行に伴いUI値は減少した．トレーサー濃度分布とUI値の間には関連性が存在し，UI値
が混合の状態を特徴付けるために適当なパラメータであると考えられた．約 1 時間の混合
の後，消化槽の下半分が均一(平均濃度に対して± 10%以内)な状態で，UI値は 0.2 だった．
混合時間 2.2 hrで，消化槽の全体が均一(平均濃度に対して± 10%以内)となり，このときの
UI値は 0.02 であった．このことからUI値が 0.02 以下になった状態を混合が完了した状態
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図 4-10 嫌気性消化槽内のトレーサーの混合パターン(X = 63 g/L，N = 19 day-1) 
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 とみなし，UI = 0.02 になるまでの時間を均一化時間(TH)と定義した．  
異なる 1 日当たり循環回数(N = 8，14，19 および 24 day-1)におけるUI値の時間変化を図 
4-11 に示す．Nの増大に伴い，UI値の減少速度が大きくなった．これは，強い攪拌では均
一化が速く進むことを良く表している．攪拌速度N = 8，14，19 および 24 day-1のときの均
一化時間(TH)は，それぞれ，4.8，2.8，2.2 および 1.7 hr と計算された．次に，Nを 19 day-1
で一定としたときの，汚泥濃度が異なるときの混合に伴うUI値の変化を図 4-12 に示す．
汚泥濃度の増加に伴い，UI値の減少速度が小さくなった．N = 19 day-1で汚泥濃度が 0，19，
63 及び 72 kg/m3のとき，均一化時間(TH)は，それぞれ，1.1，1.3，2.2 および 2.7 hr だった． 
 
③ 均一化時間(TH)と低速度領域の関係 
Karimら(2007) 7) およびVarma and Al-Dahhan (2007)40)は，汚泥の沈降速度から流速 0.0032 
m/s以下の容積を低速度域と定義し，CFD解析結果を整理している．本章においてもこれら
と同様に，流速 0.0032 m/s以下の領域を低速度域とした．異なる汚泥濃度および 1 日当た
り循環回数の混合条件化における均一化時間の計算結果と全嫌気性消化槽の容積に対する
低速度域の割合の関係を図 4-13 に示す． 
低速度域と均一化時間には正の関係があり，低速度域が大きい系ほど均一化に長い時間
がかかっている．1 日当たり循環回数が 19 day-1で汚泥濃度が 19 および 63 g/Lのとき(それ
ぞれ均一化時間THは，1.3 hrおよび 2.2 hr)の消化槽内の流速分布を図 4-14 に示す．汚泥濃
度が薄く，均一化時間が小さな系では，ドラフトチューブから吐出した汚泥が消化槽の下
部に中央から側壁に至る大きな渦を形成しており全体に流速が速い．一方，汚泥濃度が高
く，均一化時間が大きい系では渦の生成が小さい． 
汚泥濃度が薄いときには，慣性力の影響が大きいために，渦が大きく全体的に流速が大
きくなる．このため，低速度領域が小さくなり同時に混合時間が短くなる．一方，汚泥濃
度が高い時には，粘性力の影響が大きいために，渦が小さく抑えられ，槽の中心部を優先
的に流れる．壁付近の流速が小さいために低速度領域が大きく，壁付近にトレーサーが行
き渡りにくいために混合に要する時間が長くなると考えられた． 
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図 4-11１日当たり循環回数(N)を変化させたときの UI 曲線の変化(汚泥濃度 X=63 g/L). 
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図 4-12 汚泥濃度(X)を変化させたときのUI曲線の変化(１日当たり循環回数N=19 day-1) 
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図 4-13 低速度域の大きさと均一化時間の関係 
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図 4-14 汚泥濃度X=19 g/L (左)とX=63 g/L(右)のときの槽内の流速分布(N=19 day-1) 
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 ④ 均一化時間-汚泥循環時間比(TM/TH) 
汚泥濃度が 63 kg/m3のとき，異なる 1 日当たり循環回数(N = 8，14，19 および 24 day-1)
におけるUI値の時間変化(図 4-11)を，攪拌時間(TM)を循環時間(TR)で標準化した時間(TM 
/TR)に対するUI値の変化として，プロットし直した結果を図 4-15 に示す．(TM /TR)は攪拌
時間(TM)で汚泥がドラフトチューブを通じて槽内を何回循環したかという循環回数として
の意味を持つ．興味深いことに， (TM /TR)に対するUI値の変化は攪拌強度を変えたときに
もほぼ同じ曲線となった． 
循環時間(TR)に対する均一化時間(TH)の比(TH / TR)は，槽内均一化のために必要な汚泥循
環回数を示す．攪拌強度が変わっても，この比は一定値(TH / TR = 1.7)を示した．つまり汚
泥濃度が 63 kg/m3で一定のときにはドラフトチューブを通じて嫌気性消化槽内の汚泥が
1.7 回循環すれば槽内の均一化が図られるといえる．また，これらのことから，均一化の
進行は，槽内の汚泥の循環回数に支配されているといえる． 
攪拌強度を 19 day-1で一定としたときの，汚泥濃度が異なるときの混合に伴うUI値の変
化(図 4-12)を，(TM /TR)に対するUI値の変化として，プロットし直した結果を図 4-16 に示
す．汚泥濃度の増加に伴い，UI値の減少速度が小さくなった．汚泥濃度と(TH / TR)の関係
を図 4-17 に示す．汚泥濃度が高いほど，均一化のために槽内の汚泥を多く循環させる必
要がある． (TH / TR)と汚泥濃度には(4-20)式の直線関係が認められた． 
87.0013.0 += X
T
T
R
H
 
(4-20)
汚泥性状の混合への影響は，本来，レオロジー特性が影響するはずであるが，式(4-11)
および式(4-12)で示すように，中温の汚泥について，汚泥濃度とレオロジー特性の関係が
求まっているので，汚泥濃度そのものを代表指数とすることができる．(4-20)式で表した
汚泥濃度(X)に対する(TH / TR)の関係は，槽の形状や攪拌装置の位置，形状によって変わる
と考えられる．汚泥濃度条件によって変化する (TH / TR)の値は，その汚泥濃度における攪
拌機の混合の性能を表す指標となる．本章の手法では，様々な槽形状において，汚泥濃度
に応じた攪拌機の混合性能が効率的に検討可能であり，円筒形，卵形および亀甲形といっ
た各種嫌気槽において，ドラフトチューブの径，形状や設置位置を変えた条件や仮想的な
ドラフトチューブを想定するインペラ式撹拌機について，汚泥濃度(X)に対する(TH / TR)の
関係式を求め，これらを比較検討することで，高濃度嫌気消化における攪拌機の適性が明
らかになると考えられる． 
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図 4-17 汚泥濃度と均一化時間-循環時間比(TH / TR)の関係 
⑤ 混相流制御による嫌気性消化槽の環境負荷低減の方向について 
循環流を生み出すための攪拌機のエネルギー消費の検討を組み合わせて検討すること
で，弱い攪拌強度で長時間運転する場合，ある程度の攪拌強度で一定時間運転する場合あ
るいは強い攪拌で短時間運転する場合など，均一化に要する消費エネルギーが最小となる
ような攪拌機の運転方法の検討や最適な攪拌機の選定が可能になると考える． 
本章では，嫌気性消化槽内の攪拌の機能として，投入した原泥を均一に分散させること
に狙いを絞って検討を行った．これ以外にも，寒冷地において，加温を行っている場合に
は，熱エネルギーの移動を含めた CFD 解析を行うことが必要である．加温をしながら攪拌
するときに，加温と攪拌に要するエネルギーを総合して検討を行うことで，エネルギー消
費が最小となる加温・攪拌システムの構築が可能であると考えられる．また，実際には嫌
気消化槽でのメタン発生量や汚泥減量の効果が重要であるので，最終的には，温度，原泥
濃度，消化反応によって発生する阻害物質の濃度および汚泥濃度など反応に影響を及ぼす
項目を考慮して，反応を含めた CFD 解析を行うことで，メタン発生量や汚泥減量の増大に
つながる流動の検討が可能になると期待される． 
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 4.4 結言 
第 4 章では，中温と高温のレオロジー特性を明らかにし，これを加味した CFD 解析を行
うことで，ドラフトチューブ式機械攪拌の嫌気性消化槽について，混合完了時間の検討を
可能にした．得られた結論を以下に示す 
・ 嫌気消化槽内の混合の CFD 解析を行うための高温と中温の嫌気消化汚泥のレオロジー
特性を明らかにすると同時に，高温と中温の嫌気性消化汚泥のレオロジー的特性につ
いて，新たな知見を得た．高温消化汚泥は，中温に比べて，ニュートン流体から擬塑
性流体に遷移する臨界濃度が高濃度である．また，高温消化汚泥は，中温消化汚泥よ
りも粘性が低く，汚泥濃度がおよそ 30 g/L 以上では，中温消化汚泥よりも約 10 g/L 高
い濃度で同程度の粘性になった． 高温と中温の嫌気性消化汚泥の粘性の違いの要因は，
温度の違いにより液粘性の違いが生じたのではなく，高温消化汚泥は中温消化汚泥に
比べ粒子間の相互作用が弱いためと考えられた． 
・ 嫌気消化汚泥のレオロジー特性を組み入れたCFDモデルによるトレーサー応答曲線は
実際の嫌気消化槽のトレーサー応答曲線と良く一致した．攪拌による均一化の進捗は，
UIによって定量化された．攪拌強度と汚泥濃度によって均一化時間に差があった．均
一化時間は低速度体積の大きさと正の関係があり，低速度容積が大きい系ほど均一化
に長い時間がかかった．均一化の進行は，槽内の汚泥の循環回数に支配されており，
検討対象とした攪拌装置と汚泥濃度範囲においては，汚泥濃度(X)と均一化時間-汚泥循
環時間比(TH / TR)の間には直線関係が認められた．本章で検討した手法は高濃度向けの
攪拌機の混合性能を示す指標になり，消化槽形状の検討や効率の良い攪拌機の選定に
も役に立つ．攪拌時間の適正化によって，攪拌不良のトラブルを防止すると同時に，
無駄な攪拌動力を削減することに貢献できるものである．エネルギーの移動を含めた
CFD 解析を行うことで，加温をしながら攪拌するときに，加温と攪拌に要するエネル
ギーを総合して検討を行うことで，エネルギー消費が最小となる加温・攪拌システム
の構築が可能であると考えられる． 
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 第5章 結論 
 
本研究では，有機性の排水を処理する設備を構成する主要な操作として，曝気による酸
素溶解操作，固液分離操作および混合操作を挙げ，さらにそれぞれの中で，重要な具体的
装置として，有機物の分解を行う活性汚泥曝気槽，固液分離を行う加圧浮上装置および余
剰汚泥の安定化・減量を行う嫌気性消化槽を挙げた．そして，これら排水処理設備につい
て，流体流動解析を行うことで，制御をすることによる高効率化を示した．結論を以下に
総括する． 
第 2 章 「旋回流式活性汚泥曝気槽における酸素溶解性能の把握」では，粗大気泡径散
気装置および微細気泡径散気装置を用いた旋回流式曝気装置において，CFD モデルを用い
た溶解効率の把握方法を検討した． 
まず，文献の測定結果を用いて CFD 解析のモデルの設定とパラメーターの校正を行った．
散気装置から発生する気泡径を設定すれば CFD 解析を用いて，曝気量や構造によって変わ
る酸素溶解性能を予測できる．今後は，散気装置種類，液性(担体有無)により変わる気泡
径の適切な把握が必要であると考えられる． 
つぎに，実際の散気装置増設において，微細気泡散気装置による溶解効率の増加を実測
した．CFD 解析の結果，微細気泡の溶解効率が高いことと旋回流が弱まることの効果が複
合的に生じていることが明らかになった．総合的な曝気動力効率は，1.4 kgO2/kW hr から
2.3 kgO2/kW hr に増加した． 
さらに，散気装置の水平方向設置位置が酸素溶解性能に及ぼす影響を CFD 解析で調べた
結果，槽壁から離れた位置に散気装置を設置することで，気泡が大きく湾曲しながら上昇
し，酸素溶解性能が上昇する解析結果を得た． 
このように，曝気槽では，気泡と曝気混合液の作用で溶解性能が左右されることから，
本章で示した CFD 解析手法は，排水処理装置の主要なエネルギー消費源となっている活性
汚泥曝気槽の溶解性能の向上に貢献すると考えられる． 
第 3 章 「バッフル設置加圧浮上装置の処理性能検討」では，加圧浮上槽の流動挙動に
及ぼすバッフル設置の効果を，CFD 解析によって検討し，実際の浮遊物質除去性能から解
析結果を検証した． 
気液 2 相流のCFD解析で，滞留時間分布を精度良くシミュレーションすることができる
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 ことを確認した．バッフルで流体抵抗を与えることにより，浮上槽内の清澄領域を大きく
することができ，フロックが 10%流出するフロック浮上時間(θf10)を 0.38 から 0.5 へ増加さ
せることができる．実際の浮遊物質の除去においても，加圧浮上槽にバッフルを設置する
ことで浮遊物質の除去率が 97%から 99%に増加し，流出してしまう浮遊物質濃度を 3 分の
1 に減少させることができた． 
大型の加圧浮上装置においても処理水質の向上のために，バッフル設置が有効であり，
LV を大幅に高めることができるものと考えられた．また，浮上槽水深は処理性能と設置コ
ストや環境負荷の両方に相反する影響を及ぼすが，CFD 解析を用いた検討により，適切な
水深を決定することができることを示した．さらに，加圧浮上装置の性能向上は後段の砂
ろ過装置の省略といった波及効果も生み出すことができ，処理設備の省スペース化や環境
負荷低減に大きく貢献するものと考えられる． 
第 4 章 「嫌気性消化槽の混合検討」では，中温と高温のレオロジー特性を明らかにし，
これを加味した CFD 解析を行うことで，ドラフトチューブ式機械攪拌の嫌気性消化槽につ
いて，混合完了時間の検討を可能にした． 
嫌気消化槽内の混合の CFD 解析を行うための高温と中温の嫌気消化汚泥のレオロジー
特性を明らかにすると同時に，高温と中温の嫌気性消化汚泥のレオロジー的特性について，
新たな知見を得た．高温消化汚泥は，中温消化汚泥に比べて，ニュートン流体から擬塑性
流体に遷移する臨界濃度が高濃度であった．また，高温消化汚泥は，中温消化汚泥よりも
粘性が低く，汚泥濃度がおよそ 30 g/L 以上では，中温消化汚泥よりも約 10 g/L 高い濃度で
同程度の粘性になった． 高温と中温の嫌気性消化汚泥の粘性の違いの要因は，温度の違い
により液粘性の違いが生じたのではなく，高温消化汚泥は中温消化汚泥に比べ粒子間の相
互作用が弱いためと考えられた． 
嫌気消化汚泥のレオロジー特性を組み入れたCFDモデルによるトレーサー応答曲線は実
際の嫌気消化槽のトレーサー応答曲線と良く一致した．攪拌による均一化の進捗は，UIに
よって定量化された．攪拌強度と汚泥濃度によって均一化時間に差があった．均一化時間
は低速度体積の大きさと正の関係があり，低速度容積が大きい系ほど均一化に長い時間が
かかった．均一化の進行は，槽内の汚泥の循環回数に支配されており，本章の攪拌装置と
本章の汚泥濃度範囲においては，汚泥濃度(X)と均一化時間-汚泥循環時間比(TH / TR)の間に
は直線関係が認められた．本章で検討した手法は高濃度向けの攪拌機の混合性能を示す指
標になり，消化槽形状の検討や効率の良い攪拌機の選定にも役に立つ．また，攪拌時間の
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 適正化によって，攪拌不良のトラブルを防止すると同時に，無駄な攪拌動力を削減するこ
とに貢献できるものである．エネルギーの移動を含めた CFD 解析を行うことで，加温をし
ながら攪拌するときに，加温と攪拌に要するエネルギーを総合して検討を行うことで，エ
ネルギー消費が最小となる加温・攪拌システムの構築が可能であると考えられる． 
以上のことから，本研究では，人間生活に密接に結びつき，水環境に多大な影響を与え
る有機性の排水を処理する設備を構成する主要な排水処理装置について，装置の処理性能
に重要な影響を与える特徴的な混相流動の流動挙動を，CFD 手法を用いて解析する手法を
確立し，それを用いて，処理性能の向上を実現した．これは，運転の効率化や環境負荷の
低減にも貢献するものである． 
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